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6.1.BALANCE DE MATERIA 
6.1.1. Propiedades físicas del gas 
Composición y condiciones de la corriente de gas de ácido alimentado al proceso 
de endulzamiento, del Cuadro 3.2: 
Cuadro 3.2: Composición de la corriente de gas ácido en la Refinería 
Talara 
Gas Seco Operación 
Flujo de Alimentación 74.6 
MMSCFD 
Presión (Psig) 170 
Temperatura (°F) 88 
Composición Vol.% 
Sulfuro de Hidrógeno/ H2S 6.4141 
Dióxido de Carbono/ C02 3.6079 
Monóxido de Carbono/ CO 0.1105 
Nitrógeno/N2 9.2102 
Oxígeno/ 0 2 o 
Metano/C1 27.3802 
Etano/C2 25.9570 
Propano/C3 2.5000 
Butano/C4 2.4810 
Hidrógeno/ H2 22.3391 
Total 100.0000 
., '' Fuente: Adaptada de Se m mano Armestar, J. M. (2005). Eva/uacwn Tecmca Economtca 
para la Instalación de una Planta Recuperadora de Azufre en Refinería Talara. {Tesis 
para optar el grado de Ingeniero Químico, Universidad Nacional de Piura). (p. 94). 
El valor constante R depende de las unidades empleadas de presión, volumen y 
temperatura. 
Considerando para un gas ideal según la hipótesis de A vogadro para 1 lb mol se 
tiene: 
Según Bánzers, S.C. (1996) (PP. 11-29): La Hipótesis de Avogadro establece que 
lbmol de cualquier gas ideal ocupa un volumen de 379.4 pies 3 a 14.7 psi (!pea) y 60°F 
(520 R). 
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Según la Ley ideal de Íos Gases: 
PV = RTn 
PV 
R=-
nT 
Ecu(6.1) 
(14.7 psi)(379.4pie 3 ) 
R = ..:.__,.( 1,..,l.;.....bm-o:....ol)::-;(::::5 z'""o'"=R.,...) ....::.. 
psi. pie 3 
R = 10.725 lb l mo .R 
Gravedad Específica del Gas, y 9 · 
Se define como la razón de la densidad del gas a la densidad del aire, ambas 
medidas a las mismas condiciones de presión y temperatura. Como la gravedad del gas se 
mide generalmente a condiciones normales (14. 7 lpca y 520 R) tanto el gas como el aire se 
comportan como gases ideales y pueden expresarse: 
Po y9 =- Ec. (6.2) Pa 
m PM 
p =-;- = RT E c. (6.3) 
Reemplazando la Ec.(6.3) en la Ec.(6.2) para el gas y el aire a las mismas 
condiciones de presión y temperatura: 
PMg 
RT Mg 
y9 = PMa =M Ec. (6.4) 
- a 
RT 
Dónde: 
Mg= peso molecular del gas, lb/lb mol 
M a= peso molecular del aire; 28.96 lb/lb mol 
n 
Mg = LY¡Mi Ec. (6.5) 
i=l 
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Dónde: 
M;= Peso molecular del componente i en la mezcla, lb/lb mol 
Y;=Componente i en la mezcla, fracción molar 
n= Numero de componente en la mezcla 
Cuadro 6.1: Fracción molar y peso molecular de los gases para el 
endulzamiento 
Componentes o/o molar 
Gases H2S 6.4141 
Ácidos co2 3.6079 
co 0.1105 
N2 9.2102 
CH4 27.3802 
Gases C2H6 25.9570 Dulces 
C3Hs 2.5000 
C4H10 2.4810 
H2 22.3391 
Total 100.0000 
Fuente: Cuadro 3.2 
Siendo n = 9, reemplazando en la Ec.(6.5): 
9 
M9 = ¿Y,M¡ 
i=l 
Hallando Mg para el gas de Refinería, 
Y; M; 
0.064141 34.00 
0.036079 44.00 
0.001105 28.00 
0.092102 28.00 
0.273802 16.03170 
0.25957 30.04764 
0.02500 44.10 
0.02481 58.12 
0.223391 2.01588 
1.00000 284.31522 
Mg=0.06414(34.00)+0.036079( 44.00)+0.00 11 05(28.00)+0.0921 02(28.00)+ 
0.273802(16.03170)+0.25957(30.04764)+0.02500( 44.1 0)+0.02481 (58.12)+ 
0.223391 (2.01588) 
lb 
Mg = 21.562 lbmol 
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Reemplazando éii (6.4): 
21.562 lb /lbmol 
Yg = lb 28
·
96 /lbmol 
y9 = 0.74454 
Presión y Temperatura Seudocrítica, Psc y Tsc 
Cuadro 6.2: Propiedades física de los componentes del gas ácido 
Peso Fracción Temperatura Presión 
n Componentes molecular Molar Crítica 
(lbllbmol) Y; Crítica (R) (lpca) 
1 H2S 34.00 0.064141 672.72 1306.473 
2 co2 44.00 0.036079 547.89 1070.603 
3 co 28.00 0.001105 239.64 507.4549 
4 N2 28.00 0.092102 227.49 492.2446 
5 CH4 16.03170 0.273802 343.464 667.1997 
6 C2H6 30.04764 0.25957 550.104 708.3484 
7 C3Hs 44.10 0.02500 665.8 617.4 
8 C4H10 58.12 0.02481 765.4 550.7 
9 H2 2.01588 0.223391 60.216 187.9651 
Fuente: HYSYS vs 7.0 
6.1.2. Factor de compresibilidad del gas, Z 
Factor de compresibilidad, factor de desviación o factor z del gas: 
m 
PV = nzRT =M zRT Ec. (6.6) 
Este factor adimensional es afectado por presión, temperatura y composición del 
gas y varía por lo general entre 0.70 y 1.20; I .00 representa el comportamiento ideal. 
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El valor de z para diferentes gases ha sido en base al Teorema de los Estados 
correspondientes, el cual establece que: a las mismas condiciones de presión y temperatura 
seudorreducidas, todos los gases, tienen el mismo factor de compresibilidad z. La presión y 
temperatura seudorreducidas P sr y T,,, están definidos por: 
p 
Psr = -p' Ec. (6.7) 
scM 
T 
T5r = -,- Ec. (6.8) T scM 
Donde P y T son la presión y temperatura absolutas a la cual se desea determinar z 
y P' scM y T' scM la presión y temperatura seudocrítica. (51) 
Se hallará a continuación los valores de z con diferentes métodos y se comparará 
con el dato obtenido en la simulación en HYSYS vs 7 .0. 
6.1.2.1. Correlación gráfica de standing, M.B y KATZ, D.L 
Basado en el Teorema de los Estados correspondientes, Standing y Katz 
desarrollaron la correlación gráfica Fig. 6.1 presenta factores de compresibilidad de gases 
naturales a bajas presiones seudorreducidas y a presiones cercanas a la presión atmosférica, 
este método ha tenido bastante aceptación en la industria del petróleo por razones básicas: 
Exactitud dentro de un 3% en relación a los valores experimentales de z y facilidad en los 
cálculos. 
Cuando el gas natural contiene significantes fracciones de dióxido de carbono 
(C02) y/o sulfuro de hidrógeno (H2S), se recomienda utilizar la corrección hecha por 
Wichert y Aziz al método de Standing y Katz [51). Esta corrección consiste en calcular la 
presión y temperatura seudocrítica utilizando las siguientes ecuaciones: 
n 
T'scM = LYiTci- E 
i=l 
Ec. (6.10) 
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Dónde: 
e: Factor de ajuste, 0 R 
P ,;: Presión crítica del componente i, psi a 
T,; : Temperatura crítica del componente i, 0 R 
Y c0 ,:Conte\lidode C02, fracción molar 
Yws: Contenido de H2S, fracción molar 
y;: Contenido i en la mezcla, fracción molar 
P' scM: Presión seudocrítica de la mezcla corregida por C02 y/o H2S, psia. 
T' scM: Temperatura seudocrítica de la mezcla corregida por C02 y/o H2S, 0 R. 
Wichert y Aziz determinaron que sus ecuaciones presentaron un error absoluto de 
0.97% con un error máximo de 6.59% sobre el siguiente rango de datos: 154~P 
(psia)g026 y 40<T ("F)<300, y para concentraciones de C02<54.46% (%molar) y 
J-!2S<73.85% (%molar). 
Luego teniendo P'scM y T'scM corregidas por C02 y/o H2S, se calcula Psr y Tsr con 
los cuales se obtiene z de la Fig 6.1. 
E= 120((0.036079 + 0.064141) 0·9 - (0.036079 + 0.064141)1.6 ] 
+ 15(0.064141 °·5 - 0.064141 4 ) 
De la Ec.(6.1 0): 
E= 15.9110 R 
9 
T'scM = LYiTci- E 
i=l 
T'scM = 370.0513- 15.9110 
T'scM = 354.1402 R 
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De la Ec.(6.11 ): 
( "<"'n=9 p ) ' P' _ L..i=1 Yí ci · T scM 
scM - "<"'n-9 T (1 ) L...i=l Y; ci + YH,s - YH,s e 
' (605.956405)(354.1402) 
p se M = 7( 3:-7:-0-::. 0-:::5.,-12:-:5:-:5,-) -+--:(:-::-0-::. 0"""64.,...1_4_1-:--) ('"'1---0-=-. .,...06-:-4-1...,.4"'"'1 ):-:(.,-1 5=-. .,-91_1_0...,.4-::-3 8::-:-) 
P'scM = 578.4093 psia 
Reemplazando datos en la Ec.(6.7): 
Reemplazando datos en la Ec.(6.8): 
p 
Psr =-,-
p scM 
184.7 psia 
Psr = =--~-,.--578.493 psia 
Psr = 0.32 
T 
Tsr =-,-
T scM 
548R 
Tsr = ""3 5""4-:-. .,-14.,-0::-:2:-R::-
Tsr = 1.55 
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·• .. · .. : ··-~ 
PRESION SEUOORREOUClOA. P.,. 
Figura 6.1: Factores de compresibilidad para gases naturales a bajas presiones 
seudo reducidas 
Fuente: Bánzer, C. (1996). [Fig.1.5]. Correlaciones Numéricas P. V. T. (p.l6) 
z = 0.974 
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6.1.2.2. Método de SOREM, A.M. 
Este método para determinar z se pasa en los polinomios de Legendre de grado O a 
5.La ecuación básica de ajuste es: 
S S 
z = ¿¿ AijP;(x)Pj(y) Ec. (6.12) 
i=O j=O 
2Psr -15 
x = 14.8 Ec. (6.13) 
2Tsr- 4 
y= 1.9 Ec. (6.14) 
Los polinomios de Legendre de grado O- 5, P; y Pj tienen las formas: 
Po(a)=0.707!068 
P 1(a)= 1.224745a 
P2(a)= 0.7905695 (3a2 -1) 
P3(a)=0.9354145 (5a 3-3a) 
P•(a)=0.265!65 (35a 4- 30a 2+3) 
P5(a)=0.293151(63a 5- 70a 3+15a) 
2Psr- 15 
X = ---":-:-::--14.8 
2(0.32)- 15 
X = ---'---.,.--'-::,--
14.8 
X= -0.970 
2Tsr- 4 
y= 1.9 
2(1.55) - 4 
y= 1.9 
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y= -0.476 
Donde "a" se reemplaza por "x" y "y" en el polinomio de Legendre de O -5: 
Para: a= x = -0.970 
Po(x)=O. 7071068 
P 1(x)=l.224745 (-0.970)= -1.18845 
P2(x)=O. 7905695 [3( -0.970) 2 -!]= 1.44264 
P3(x)=0.9354145 [5( -0.970i -3(-0.970)]= -1.55034 
P 4(x)=0.265 165 [35( -0.970)4- 30( -0.970)'+ 3]= 1 .53356 
P5(x)=0.293151 [63(-0.970i-70(-0.970)3+15(-0.970)]= -1.40654 
Para: a= y= -0.4 76 
Po(y)=0.7071 068 
P 1(y)= 1.224745 (-0.476)= -0.58348 
P2(y)= 0.7905695 [3(-0.476)' -!]= -0.25227 
P3(y)=0.9354145 [5( -0.4 76)3 -3(-0.4 76)]= 0.83119 
p .(y)=0.265165 [35( -0.4 76)4- 30( -0.476)'+3]= -0.53193 
P5(y)=0.293151 [63(-0.476i-70(-0.476)3+15(-0.476)]= -0.3297 
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Cuadro 6.3: Valores de los coeficientes de Aij 
i j=O j=l j=2 j=3 j=4 j=S 
o 2.1433504 0.0831762 -0.0214670 -0.0008714 0.0042846 -0.0016595 
-1 0.3312352 0.1340361 0.066881 o -0.0271743 0.0088512 -0.002152 
-2 0.1057287 0.0503937 0.0050925 0.0105513 -0.0073182 0.0026960 
3 0.0521840 0.0443121 -0.0193294 0.0058973 0.0015367 -0.0028327 
-4 0.0197040 0.0263834 0.019262 -0.0115354 0.004291 o -0.0081303 
5 0.0053096 0.0089178 -0.0108948 0.0095594 -0.0060114 0.0031175 
.. Fuente: Fuente: Banzer, C. (1996). [Tabla 1.4]. CorrelaciOnes Numencos P. V. T. (p.l9) 
Para intervalos 0.1 ::0Psr::014.9 y 1.05::;Tsr::;2.95. El método de Sarem puede ser 
utilizado cuando el gas contiene impurezas corrigiendo PscM y TscM por el método de 
Wichert y Aziz [51]. 
Aplicando la Ec.(6.12) para calcular Z : 
z = 0.8601 
z = (2.14335o4Xo.7o71068Xo.7o71068)+ (o.o831762Xo.7o71068X-o.58348)+ 
(- o.o21467o Xo.7o71068X- o.25227)+ (- o.ooo8714 Xo.1o11 o68Xo.83119 )+ 
(o.oo42846Xo.7o71o68 X- o.53193 )+ (- o.oo16595Xo.7o71o68 X- o.32927)+ 
(o.3312352X-1.I8845Xo.7o71 o68 )+ (- o.l340361 X-1.18845X- o.58348 )+ 
(o.o66881o X-u8845X-o.25227)+ (-o.o271743X-u8s45Xo.83119)+ 
(o.oo88512X-1.18845X- o.53193 )+ (- o.oo2152X-1.18845X- o.32927)+ 
(o. 1 057287X1.44264 X o. 7071 068)+ (- o.o503937X1.44264 X-0.58348 )+ 
(0.0050925X1.44264 X- 0.25227)+ (0.01 05513 XI.44264 xo.83119 )+ 
(- 0.0073182XI.44264 X- 0.53193 )+ (0.0026960 X1.44264 X-0.32927)+ 
(o.o52184o X-1.55034 Xo.7o71 o68)+ (o.o443121X-1.55034 X- o.58348)+ 
(- o.o193294 X-u5o34 X- o.25227)+ (o.oo58973 X-1.55034 Xo.s3119 )+ 
(o.oo15367X- 1 .55034 X- o.53193 )+ (- o.oo28327X-1.55034 X- o.32927)+ 
(o.o 197040 X1.53356 xo.7071 068 )+ (- 0.0263834 X1.53356 X- 0.58348 )+ 
(0.019262X1.53356X- 0.25227)+ (- 0.0115354 X1.53356X0.83119 )+ 
(0.004291 o X1.53356X- 0.53193 )+ (- 0.0081303 X1.53356X- 0.32927)+ 
(o.oo53o96X-I.4o654 Xo.7o71068 )+ (o.oo89178X-1.4o654 X- o.58348 )+ 
(- o.o1o8948 X-1.40654 X- o.25227)+ (o.oo95594 X-1.40654 Xo.83119 )+ 
(- o.oo6o 114 X-1.40654 X- o.53193 )+ (o.oo31175X-1.4o654 X- o.32927) 
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6.1.2.3. Método de PAPA Y 
La ecuación para el cálculo de z es la siguiente: 
Takacs, detenninó que el error promedio de este método con respecto a los 
valores leídos en las curvas de Standing y Katz fue de -4.873% para presiones y 
temperaturas seudorreducidas en el rango de: 0.2:SPsr::':l5.0 y 1.2STsrS3.0. El método de 
Papa y puede ser cuando el gas contiene impurezas corrigiendo P' se M y T' se M por el método 
de Wichert y Aziz. 
Z = 1- 3.52F;,.,. + 0.274P2 sr 
}Ü0.9813Tsr 100.8157Tsl· 
Ec.(6.15) 
z = 1- 3.52(0.32) + 0.274(0.32) 2 1 00.981 ~1.55) 1 00.8] 5~1.55) 
z =0.9675 
6.1.2.4. Método de HALL, KR y YARBOROUGH, L 
Hall y Yarborough basados en la ecuación de estado de Starling-Carnaban 
desarrollaron las siguientes ecuaciones para el calcular de Z : 
Dónde: 
z= 0.06125PJexp(-1.2(1-t)'] 
y 
Ec.(6.16) 
t: Recíproco de la temperatura seudorreducida, t =T,/T Ec.(6.17) 
y: Densidad reducida, la cual se obtiene a partir de la solución de la siguiente 
ecuación 
2 3 4 
-AP. +y+ y +y -y Bv' +CyD =0Ec.(6.J8) 
"' (1- y)' " 
Dónde: 
A= 0.06125texpl-1.2(1-t)2 j 
B = 14.76t- 9.76t 2 + 4.58t 3 
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e= 90.11 - 242.21' + 42.4t' 
D= 2.18 + 2.82t 
Rango de Aplicación: 0.1 ;<;; P" ;<;; 24 y 1.2 ;<;; T, :<>3.0. 
Para gases con impurezas se recomienda corregir P' "M y T' "M por el método de 
Wichert y Aziz. 
Corno la Ec.(6.18) es no lineal se debe utilizar un método de ensayo y error para 
resolverla. El método a utilizar será el de Newton-Raphson y se seguirá el siguiente 
procedimiento: 
l. Suponer un valor inicial de y1 y calcular F(y1), donde F(y) es el término de la derecha 
de la Ec.(6.18). 
2. Si F(y¡} '= O ó se encuentra dentro de una tolerancia especificada (± 10-4 ), se puede 
considerar que y1 es la solución. En caso contrario se calcula nuevamente el valor de 
yutilizando la siguiente aproximación (Series de Taylor) [51]. 
F{yJ 
y,= y,- dF(Y,) 
dy 
Donde la expresión para dF{y% se obtiene derivando la Ec.(6.18) con respecto 
a "y"aT5rconstante: 
dF 1 +4y+4y' -4y' +y' 
= --'------c''---~:...._-"-
dy (1-y)' 
2By + CDyCn-J) Ec.(6.19) 
3. Hacer y1=y2 y se repite el paso 2 y continuar hasta obtener la solución 
4. Sustituir el valor correcto de "y" en la Ec (6.16) para obtener z 
Desarrollando y reemplazando valores en las ecuaciones: 
De la Ec. (6.17): T~c t=-·-
T 
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l = T,c = 354.1402R 0_6462 
T 548R 
A= 0.06125.t.expl-1.2(1-t )' j 
A= 0.06125(0.6462)exp[-!.2(1-0.6462)2 ] 
A= 0.0341 
B=l4.76t-9.76t 2 +4.581 3 
B = 14.76(0.6462)- 9.76(0.6462)2 + 4.58(0.6462)' 
B=6.6986 
e= 90.71- 242.2t' + 42.4t 3 
e= 90.7(0.6462)- 242.2(0.6462)' + 42.4(0.6462)' 
C=-31.0921 
D = 2.18 + 2.821 
D = 2.18 +2.82(0.6462) 
D=4.0024 
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Desarrollando el Método de Newton y Raphson 
1. Suponemos un valor inicial de y1 =0.001 y calculamos F (y1), donde F(y) es el 
término de la derecha de la Ec (6.18). 
2 3 4 
-(o.o6s4Xo.32)+ y+ ( +Y)'- Y (6.69s6)y' + 
1- y 
(- 3 1.0921)y<40024) =o 
)'+)"+y' y• 
-0 0109+ - 6.6986y2 -31.0921/ 0024 =0 
. (1- y)' 
2. F(yJ=-0.00988 * 0 (yl =0.001 no es la solución) pues F(Y,)* 0 ni tampoco se 
encuentra dentro de una tolerancia especificada de {± 1 O""") 
Derivando la ecuación anterior con respecto a "y" se tiene de la Ec.(6.19): 
dF y+4y+4y'-4y'+/ 
= ::.....__.::__-,-::.---;c,---'-----'--
dy (1- Yt 2(6.6986)y + 
(- 31.0921 )e 4.0024)/4 0024-·l) 
dF y+4y+4y2 -4y3 +y4 
= 13.397ly -124.4430y30024 
dy (1- y)' 
Calculando el valor de y2: 
V = 0.001- (-0.00988 ) = 0.0109 
• 
2 0.99463 
Hacer y¡=y, y repetir el paso 2. Continuar el Procedimiento hasta obtener la 
solución. 
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Cuadro 6.4: Tanteos para obtener el valor de "y" 
Yt F(yt) dF(y¡)/dy Y2 z 
0.01000 -l.I4E-03 0.94898 0.01120 1.08771 
0.01120 -3.44E-06 0.94325 0.01120 0.97132 
0.01120 -3.15E-11 0.94324 0.01120 0.97101 
0.01120 1.54E-18 0.94324 0.01120 0.97101 
0.01120 1.82E-20 0.94324 0.01120 0.97101 
0.01120 1.82E-20 0.94324 0.01120 0.97101 
Fuente: Tomado como ejemplo de Bánzer, C. (1996). [Tabla]. 
Correlaciones Numéricas P. V. T. (p.25) 
3. Sustituir el valor correcto de y=O.Oil20 en la Ec (6.16) se obtiene: 
Teniendo los siguientes datos: 
A 0.0341 
B 6.6986 
e -31.0921 
D 4.0024 
T 0.6462 
Psr 0.32 
Tsr 1.55 
z = 0.06125(0.32)(0.6462)exp [-1.2(1- 0.6462}'] 
0.01120 
z = 0.97101 
6.1.2.5. Método BRILL, JP y BEGGS, H.D. 
La ecuación para el cálculo de Z es la siguiente: 
!-A D 
z =A+ ( ) + CP,, 
exp B Ec.(6.20) 
Dónde: 
A= 1.39 (T, -0.92t' -0.36.T, -0.10 
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e= 0.132- 0.32log T,, 
D = anti log(0.31 06- 0.497;, + 0.18247;~) 
El método no es válido para temperaturas seudorreducidas fuera del rango de 1.2 a 
2.4. Para gases con impurezas se recomienda corregir P' scM y T' scM por el método de 
Wichert y Aziz (51]. 
A= 1.39(1.55- 0.92)0 '- 0.36(1.55)- 0.1 O 
A=0.4439 
( \¡ ) [ 0.066 ] 2 0.32 6 B = 0.62- 0.23x1.55 A 0.32 + 0.037 (0.32) + 9(15,_1¡ (0.32) 1.55-0.86 10 . 
B=0.0903 
e= 0.132- 0.321og1.55 
C=0.0713 
D = anti log(0.3106- 0.49(1.55)+ 0.1824(1.55)2 ) 
D=0.9753 
Sustituyendo estos valores en la Ec.(6.20) 
z = 0.4439 + 1-0.4439 + (o.0713Xo.32Y09753) 
exp{0.0903) 
z=0.9754 
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6.1.2.6. Método de DRANCHUK, P.M., PURVl:S, RA; y ROBINSON, D.R. 
Pr =.f.= ZcPsr = 0.27.~ 
Pe zTsr zTsr 
Ec.(6.21) 
En esta ecuación se tomó el factor de compresibilidad del gas en el punto crítico, 
zc=0.27, considerando como un valor apropiado para mezclas compuestas principalmente 
por metano. Utilizando el Cuadro 6.5: 
F(z1) = 
Cuadro 6.5: Valores de las constantes de A1 -As 
A¡= 0.31506237 A2= -1.0467099 A3= -0.57832729 
A4= 0.53530771 As= -0.61232032 A6= -0.10488813 
A1= 0.68157001 As= 0.68446549 
Fuente: Tomado como ejemplo de Bánzer, C. (1996). [Datos]. Correlaciones 
Numéricas P. V. T. (p.21 ). 
Suponiendo un valor de z 1=0.6 para iniciar los cálculos: 
0.32 
0.27. (0.6xl.SS) = 0.09286 
Teniendo los siguientes datos: 
z, 0.27 
P., 0.32 
T,, 1.55 
[ ( A2 A,) (A As) 2 AsA•P~ A ( 1 A 2) PF ( A 2)] Z - 1 + A¡ +-+ 3 Pr + 4 +- Pr + --+ 7 + sPr 3 · exp - aP,· Tsr Tsr Tsr Tsr Tsr 
Ec.(6.22). 
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Suponiendo un valor de z 1=0.6 para iniciar los cálculos: 
( 
1.0467099 
= 0.6- [1 + 0.31506237- 1.55 0.57832729) 1.553 (0.09286) 
( 
0.61232032) 
+ 0.53530771 - 1.55 (0.09286) 2 
( -0.61232032)( -0.10488813)(0.09286)5 
+ 1.55 
+ 0.68157001(1 
(0.09286) 2 
+ (0.68446549)(0.09286) 2 ) (1.SS) 3 . exp( -0.68446549(0.09286) 2)] 
F(z1) = -0.35474 *O (z1 = 0.6 noeslasolución) 
(A 8 p¡) 2 ]exp( -A8 p¡) Ec.(6.23) 
(aF) ( 1.0467099 az " = 1 + 0.31506237- l.SS 
sr 
O.S7832729) (0.09286) 
1.SS3 0.6 
( 
0.61232032) 0.092862 
+ 2 0.53S30771 - 1 SS . 0.6 
S( -0.61232032)( -0.10488813)(0.09286) 5 
+ (0.6) (l. SS) 
2(0.68157001)(0.09286) 2 2 
+ (0.6)(1.55)3 [1 + (0.68446549)(0.09286) 
- (0.68446S49) 2 (0.09286) 4 ] exp( -(0.68446549)(0.09286) 2 ) 
Calculando un Nuevo valor de z1 utilizando aproximación (Series de Taylor): 
F(z1 ) 
z2 = Z¡ - dF(z,) 
dz 
z = 0.6- (-0.35474) 0.98176 2 (0.92922) 
261 
Nuevo valor de z, a probar: z1=0.98176 
El cuadro 6.6 muestra los tanteos realizados para hallar "z" 
Cuadro 6.6: Tanteos realizados para obtener el valor de "z" 
z, F(z1) dF(z1)/dz P, Z2 
0.60000 -3.55E-O 1 0.92922 0.09286 0.98176 
0.98176 1.01 E-02 0.97221 0.05675 0.97139 
0.97139 2.96E-06 0.97164 0.05736 0.97138 
0.97138 2.60E-13 0.97164 0.05736 0.97138 
0.97138 O.OOE+OO 0.97164 0.05736 0.97138 
0.97138 O.OOE+OO 0.97164 0.05736 0.97138 
0.97138 O.OOE+OO 0.97164 0.05736 0.97138 
Fuente: Tomado como eJemplo de Banzer, C. (1996). [Tabla]. 
Correlaciones Numéricas P. V. T. (p.27) 
Luego: 
z = 0.9714 
Un resumen de los resultados de z es como sigue: 
Cuadro 6.7: Comparación de los valores de z 
Método z, adim. 
Standing, M.B. y Katz, D.L. 0.9688 
Sarem,A.M. 0.8601 
Papay, J. 0.9675 
Hall, K.R. y Yarborough, L. 0.971 o 
Brill, J.P. y Beggs, H.D. 0.9754 
Dranchuk, P.M., Purvis, R.A. y Robinson, 0.9714 D.B. 
HYSYS vs.7.0 0.9688 
Fuente: Las Autoras. 
Se tomará el valor de z del HYSYS vs.7.0 (z=0.9688) [95] 
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6.1.3. Balance de materia del Eridülzailiiento de Gasés Ácidos 
6.1.3.1. Condiciones de entrada del Gas a la Planta de Endulzamiento de Gases 
Ácidos 
Gas que ingresa a planta de endulzamiento y sus condiciones de operacionales: 
Presión= 170.0 psig=l84.7 psia 
Temperatura= 88°F=548R 
Caudal del gas= 74.6 MMPCND 
6.1.3.2. Composición del Gas a la entrada de la Planta de .Endulzamiento 
En el Cuadro 6.8 se presenta la composición molar del gas a la entrada de la 
planta. 
Cuadro 6.8: Composición molar del Gas a la entrada del 
Absorbedor 
Componentes %molar lbmol/h 
H,S 6.4141 525.31903 
co, 3.6079 295.4R940 
co 0.1105 9.05002 
N, 9.2102 754.32147 
CH4 27.3802 2242.45648 
C2H6 25.9570 2125.89546 
C3Hs 2.5000 204.7516 
C4Hto 2.481 o 203.19554 
H, 22.3391 1829.58706 
Total 100.0000 8190.0661 
Fuen~e: Las Cuadro 3.2 
Según Pino Morales F. (61-69). Los gases ácidos a la entrada representan: 
6.4141%H2S+3.6079%C02= 10.0220%. El porcentaje de gases dulces (sin gases ácidos): 
1 00-(6.4141 + 3.6079)=89.9780% 
Se requiere que el gas de salida contenga: 50ppm %v de H2S (0.0050%) y con un 
decaimiento de C02 del 50%v (según el tipo de amina utilizada MDEA). 
El porcentaje de C02 a la salida será de: 0.50 (3.6079)=1.8040%,v. 
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6.1.3.3. Características del Gas que llega a la Planta (Absorbedor) 
Caudal del gas Qg= 74.6 MMPCND 
Gravedad Específica del gas al aire y"= 0.74454 
Peso molecular del gas Mg= 21.562 lb/lbmol 
Número de moles del gas nG= 8190.07 lbmol/h 
Presión Seudocrítica P'scM = 578.4093 !pea 
Temperatura Seudocrítica T'scM = 354.!402R 
Factor de Compresibilidad z=0.9688 
La densidad a condiciones de operación: De la Ec.(6.6) 
P.V = n.z.R.T Ec.(6.6) 
- 111 
P.Mg =-.z.R.T 
V 
P.M, E (6 p =-- c .. 24) 
' z.R.T 
Pg = (0.9688{10.725psi.pie' / )s48R 
'\_ /lbmo/R 
pg = 0.6994 lb/ pies3 
El caudal de alimentación se puede expresar como: 
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TASA MÁSICA: 
74.6x106 PCN 74 6 10, p.cu llbmol 21.562/b !día . X --X X X---
día día 379.4p.cuCN llbmol 86400 s 
= 49.0536 u;: 
TASA VOLUMÉTRICA: 
49.0536lb x lp.ie' 
S 0.6994 /b 
FLUJO MOLAR: 
70.1365 p.ie' / ls 
49.0536/b x !lbmol 3600s =8190.066]/bmol/ 
S 21.562/b ]h /h 
6.1.3.4. Gas Ácido que debe ser removido 
Si los requerimientos de la planta indican que, el gas debe salir con contenido 
máximo de 5ppmv de H 2S y remover solo el 50% de C02 presente. Luego será necesario 
remover: 
(6.4141-50x!O-< )= 6.4091 %de H2S 
o.so(3.6079) = 1.8040% de C02 
Luego el gas ácido a remover es 8.2131%, por lo tanto el caudal de gas ácido a 
remover es: 
6 p.cuCN 
GAC!DO = 74.6 X 1 o d' ¡a 
QcA =74.6x!06 PCN x0.082!3!=6124920.3103PCND=6.!249MMPCND 
'
11 dfa 
• En términos de Flujo molar: 
6124920.3103PCN llbmol día 
n = x x--
GA¡¡ día 379.4PCN 24h 
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= 672.6542/bmol{, 
6.1.3.5. Flujo molar del Gas ácido 
• Moles de gas en el sistema 
nc =8190.07/bmojl, 
• Moles de H2S en el sistema del Gas 
nH,s = 8190.07x0.064141 = 525.31 90/bmoY, 
• Moles de H2S removido del sistema 
nH,Sccm = 8!90.07x (0.064141-0.000050) = 524.9095/bmo/ 1 h 
• Moles de C02 en el sistema 
neo, = 8190.07 x 0.036079 = 295.4894/bmoY, 
• Moles de C02 removido del gas 
n=,mn = 8190.07 X 0.018040 = 147.7447lbmoy, 
• Gas ácido total removido de la corriente 
11cA, = 524.9095/bmolH2S 1 h + 147.7447/bmolCO, 1 h = 672.6542/bmo/ 1 h 
6.1.3.6. Composición molar del Gas Dulce Seco 
La composición molar del gas dulce seco a la salida de la Planta de 
Endulzamiento de Gases Ácidos (Tope del Absorbedor) es: 
nH,s =S* lo-s x 8190.071bmol/h = 0.4095lbmol/h 
neo,= 1.8040 * 10-2 x 8190.07lbmol/h = 147.7447lbmol/h 
La cantidad de los otros gases se mantiene constante, entonces los porcentajes 
son: 
9.0500 lbmolc0 /h 
%CO = 7517.4119lbmol/h X 100 = 0.1204% 
754.3215lbmolN,/h 
%N 2 = 7517.4119lbmol/h x 100 = 10'0343% 
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' . 
2242.4565lbmolCH.fh 
%CH4 = 7517.4119lbmol/h X 100 = 29.8302% 
2125.8955lbmolc H /h 
%C2H6 = 7517.4119lbmo'l/~ X 100 = 28.2796% 
204.7517lbmolc H /h 
%C3Hs = 7517.4119lbm~lfh X 100 = 2.7237% 
203.195Sibmolc4 H,0 /h 
%C4Hlo = 7517.4119lbmol/h x 100 = 2.7030% 
1829.5871lbmolH /h 
%H2 = 7517.4119lbmo1Íh x 100 = 243380% 
Cuadro 6.9: Composición de salida por el tope 
del Absorbedor 
Componentes %molar lbmol/h 
H2S 0.0050 0.4095 
co2 1.8040 147.7447 
co 0.1204 9.0500 
N2 10.0343 754.3215 
CH4 29.8302 2242.4565 
C2H6 28.2796 2125.8955 
C3Hs 2.7237 204.7517 
C4H10 2.7030 203.1955 
H2 24.3380 1829.5871 
Total 100 7517.4119 
Fuente: Las Autoras 
A la composición molar del Cuadro 6. 7 hay que sumarle la fracción molar del 
agua a la entrada y salida de la planta. La cantidad de agua en gas total se determina según 
lo siguiente: 
W(GA) = Y(HCS)Wc(HSC) + Y(CO,)Wc(CO,) + Y(H,S)Wc(H,S) Ec.(6.25) 
Dónde: 
W(GA):Contenido total de agua en la mezcla gaseosa 
Y(HCS)Wc(HSC):Contenido de agua en el gas dulce en relación a la fracción 
molar del componente en la mezcla gaseosa. 
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Y(C02)Wc(C02)~Contenido de agua en el dióxido de carbono en relación a la 
fracción molar del componente en la mezcla gaseosa. 
Y(H2S)Wc(H2S):Contenido de agua en sulfuro de hidrógeno en relación a la 
fracción molar del componente en la mezcla gaseosa. 
La cantidad de agua en el gas dulce y ácidos se determinó en fonna gráfica: A 
184.71 psia y 88°F. 
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Contenido de agua de los hidmcarburos 
Tempuaturn 
Figura 6.2: Contenido de .agua en los hidrocarburos 
Fuente: Fernando, P.M. Curso de Gasotecnia (063-3423) Unidad l. [Fig.13]. (p.72). 
Universidad de Oriente. Venezuela. 
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Figura 6.3: Contenido de agua de C0 2 saturado en mezclas de Gas Natural 
Fuente: Fernando, P.M. Curso de Gasotecnia (063-3423) Unidad l. [Fig. 14]. 
(p.73). Universidad de Oriente. Venezuela. 
Presión. loca-
Figura 6.4: Contenido de agua en el sulfuro de hidrógeno 
Fuente: Fernando, P.M. Curso de Gasotecnia (063-3423) Unidad l. [Fig.l5]. 
(p.74).Universidad de Oriente. Venezuela 
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De la Ec.(6.25) 
W(GA) = Y(HCS)Wc(HSC) + Y(CO, )Wc(CO,) + Y(H,S)Wc(H2 S) 
172/b !67/b 235/b 
W(GA) = H,O (0.89978)+ ll,O (0.036079)+ H,O (0.064141) 
MMPCN MMPCN MMPCN 
!75.8605/b¡¡ o 
W(GA) = ' 
MMPCN 
Encontrando las moles de vapor de agua en el gas: 
74.6MMPCN x 175.8605/bH 2 0 x 1/bmo!H ,O x ldía = 30.3585 tbmo!H ,o 
dia MMPCN 18/bH 2 O 24h h 
= 546.4532/bH,O 
h 
Porcentaje de agua a la entrada de la planta: 
%H O = ' x ' x · x x!OO (
!75.8605lb¡¡ 0 ll.bmol¡¡ 0 3794PCN MMPCNJ 
2 
'""''" MMPCN 18/bH,o llbmol 106 PCN 
=0.3707% 
lbmolgas húmedo lbmolgas seco lbmolagua 
h = h + h 
lbmolgas húmedo lbmolgas seco lbmolagua 
h = 8190.07 h + 30.3585 h 
lbmolg~húmedo = 8220.4246/bmolfh 
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6.1.3.7. Condición del gas húmedo a la entrada y salida de la Phmta de 
Endulzamiento 
de agua. 
A la composición molar del gas seco de entrada se le suma el contenido de agua. 
Cuadro 6.10: Composición 'del gas húmedo a la entrada 
del absorbedor 
Componentes % molar entrada lbmol/h entrada 
H2S 6.3904 525.3190 
co2 3.5946 295.4894 
co 0.11 o 1 9.0500 
N2 9.1762 754.3215 
CH. 27.2791 2242.4565 
C2H6 25.8611 2125.8955 
C3Hs 2.4908 204.7517 
C4H1o 2.4718 203.1955 
H2 22.2566 1829.5871 
H20 0.3707 30.3585 
Total 100.00 8220.4246 
Fuente: Las Autoras 
A la composición molar del gas seco endulzado de salida se le suma el contenido 
Cuadro 6.11: Composición de salida del gas dulce húmedo por el 
tope del absorbedor 
Componentes % molar salida lbmol/h salida (Dulce) (Dulce) 
H2S 0.0050 0.4095 
co2 1.8040 147.7447 
co 0.1199 9.0500 
N2 9.9940 754.3215 
CH4 29.7102 2242.4565 
C2H6 28.1659 2125.8955 
C3Hs 2.7127 204.7517 
C4H10 2.6921 203.1955 
H2 24.2401 1829.5871 
H20 0.4022 30.3585 
Total 100 7547.7704 
Fuente: Las Autoras 
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6.1.3.8. Gas tratado que sale del Absorbedor 
Moles de gas que salen de la Planta: 
lbmol. 
ncs::::; g)gQ,Q? GaxSecolnf(e.\·a lbmol .. 672.65 GasAc1doRen~tn'ido 
h h 
Caudal de Gas que sale de la Planta: 
7517.42/bmol 
h 
Q= ?Sl?.42 lbmol xJ?9.4 pies
3
CN x 24h x MMPCN 
h llbmol ldia 106 PCN 
= 68.4505MMPCND 
Las condiciones del proceso indican que se debe retirar de la corriente de gas: 
%de H 2S que se debe retirar: 
( 1 00 -( 0.40
95 ))xl 00 = 99.9220% 
525.3190 
% de C02que se debe retirar: 
( 10o-(
147
·
7447 ))xl00 = 50.0000% 
295.4894 
6.1.3.9. Tasa de circulación de la MDEA 
Indica ue la MDEA al 50% / 0.50 lbmoles gas ácido' [39] 2 lbmol Ami~w es 
q p p lbmol A mina lbmoles gas acido' 
decir que 2 lbmol de MDEA son requeridos para absorber llbmol de gas ácido. Luego los 
moles de MDEA que se necesitan para remover los gases ácidos (C02 + H2S) se obtienen 
multiplicando por 2 la tasa molar del gas ácido y a partir de este resultado se cuantifica la 
tasa másica de la MDEA, la cual tiene un peso molecular de 119.17 lb MDEA 
lbmolMDEA 
El MDEA participa con una concentración porcentual de 50% p/p siendo el 
solvente utilizado agua. Se supone que el agua utilizada tendrá que cumplir con los 
requerimientos establecidos, para que este proceso sea de una alta eficiencia. 
Tasa másica de la solución de MDEA necesaria para absorber el gas ácido: 
273 
.. ' 
lbmolgases ácidos removido lbmol MDEA 
672.6542 X 2 . h lbmol del gas acido removido 
lb MDEA lb solución MDEA 
X 
119
'
17 1bmo1 MDEA X 0.5lb MDEA 
lb 
= 320640.8159/ITasa másica de la MDEA 
Para determinar el caudal se necesita la densidad de la solución de MDEA a 
105°F, la cual es 64.49 lb/pie3 se obtiene de la Figura 6.5. 
0.9SO¡,...<"---t---+--f---f----i---'---j 
0.940 t_· ---'--~--'-~-1--.1_ __ _¡__~--'---' 
o 20 50 G0 
"' 
100 
Welr;ttt PeJCf!DI MDEA 
Figura 6.5: Dcnsity vs MDEA conrentrntion (Wt, 0/o) in 
· Aqueous solution 
Fuente: Arkema (2000). MDEA Proven Technology for Gas 
Treating Systems. (p. 18). 
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lb g 62.43-. -, lb 
p = 1.033 --
3 
* 19ptes = 64.49-.-3 cm _ pzes 
cm3 
lb pies 3 h 7.48052 gal 60s 
Q = 320640·8159 h X 64.49lb X 3600 S X pie3 X 1 min 
gal 
=619.8791-. =619.88gpm 
mm 
6.1.3.10. Composición de la solución que llega al Absorbedor 
La composición de la solución pobre, que llega al absorbedor está formada de los 
siguientes componentes: 
l. Moles de amina requerida para el proceso de Endulzamiento. 
2. Cantidad de agua requerida para preparar la solución de ami na (50% p/p ). 
3. Moles de H2S que retiehe la solución después de regenerada. Este aspecto es de 
vital importancia, para el diseño de la planta. Los moles de H2S que retiene la 
. , lbmol H2 S 
soluc10n de MDEA es de 0.01 d [39] 
lbmol e MDEA 
(
lbmol) lb MDEA 0.50 lb H2 0 1lbmol H2 0 
Hz O -h- = 320640.8159 h x 1lb MDEA x 18/b H20 
lbmol H2 0 
= 8906.6893 h 
(
lbmol) _ lbmolgas ácido 2lbmolMDEA 
MDEA h - 672.6542 h X lb l . ·d mo. gas acz o 
lbmolMDEA 
= 1345.3084 h 
(
lbmol) Jbmolgas ácido 2 JbmolMDEA 0.01lbmol H2S H S -- = 6 72.6542 X • . X ---::--;-:-;-:=-0:.... 2 h h lbmolgas aCido lbmo!MDEA 
lbmolH2 S 
= 13.4531 h 
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Cuadro 6.12: Componentes que salen del Regenerador y llega 
al Absorbedor (MDEApobre) 
Componentes lbmol/h Xi 
Hz O 8906.6893 0.8676 
MDEA 1345.3084 0.1311 
Hz S 13.4531 0.0013 
Total 10265.4509 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
6.1.3.11. Solución que sale del Absorbedor y entra al Regenerador 
El cálculo de la composición de la solución rica de cada componente que llega al 
absorbedor, se determina de la misma forma anterior y se le agregan los moles de gas ácido 
retirado del gas. 
HzS= 13.4531 + 524.9095= 538.3626lbmollh 
Cuadro 6.13: Componer\ tes que salen del Absorbedor y entran al 
Regenerador (MDEArica) 
Componentes lbmol/h X; 
Hz O 8906.6893 0.8143 
MDEA 1345.3084 0.1230 
COz 147.7447 0.0135 
Hz S 538.3626 0.0492 
Total 10938.1051 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
En vista que en el tope de la Torre de generación, la composición es prácticamente 
H2 S y vapor de agua, es importante determinar el valor de la fracción molar del 
H2 S (sulfuro de hidrógeno) en el tope de la torre de regeneración, la cual se puede 
determinar dividiendo los moles de H2S que dejan la torre, entre la sumatoria de las moles 
que salen, más los que llegan con la solución Rica, lo cual para este caso es: 
524.9095 
y (Hz S) = (524.9095 + 538.3626) = 0.49 
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• Moles de vapor que dejan la torre: 
524.9095 lbmol 
0.49 = 1063.2721-h-
• Moles de agua que se vaporiza: 
1063.2721x 0.49 = 538.3626lbmol/h 
Los vapores que salen por el tope del Desorbedor o Regenerador son una mezcla 
de vapor de agua, gas ácido, .Y el 0.5% de MDEA (el cual es necesario mantener en el 
reflujo de la cabeza como indica el catálogo Arkema (2000) [ 44]. Al pasar por el 
condensador, el vapor de agua y el MDEA se condensan y los gases ácidos (l·hS y C02) 
salen del Desorbedor y se dirigen a la Planta de Ácido Sulfúrico de Gas Húmedo WSA 
(Wet Sulfur Ácid) [96] 
0.5%(1345.3084 lbmol/h MDEA) = 6.7265 lbmol/h MDEA 
Cuadro 6.14: Componentes que salen por el 
tope del Regenerador 
Componentes lbmol/h Y; 
H2S 524.9095 0.4311 
co2 147.7447 0.1213 
H20 538.3626 0.4421 
MDEA 6.7265 0.0055 
Total 1217.7434 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
Cuadro 6.15: Componente que salen del tope del 
Regenerador y se recirculan 
Componentes lbmol/h X; 
H20 538.3626 0.9877 
MDEA 6.7265 0.0123 
Total 545.0892 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
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Cuadro 6.16: Componentes que salen por el tope del 
Regenerador y se dirigen a la Planta WSA 
Componentes lbmol/h Y, 
Hz S 524.9095 0.7804 
COz 147.7447 0.2196 
Total 672.6542 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
6.1.3.12. Balance de materia del Reboiler 
A una Temperatura de 250°F y presión de 31 psia. 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp. 543-544) para este tipo de intercambiador (Tipo 
Marmita)con vaporización por la coraza. Ya que únicamente cerca del 80% de los líquidos 
de fondo que entran son vaporizados. [58] 
ALIMENTACIÓN AL REBOILER 
Cuadro 6.17: Componentes que llegan del MDEArica al Reboiler 
%molar lbmol/h salida Componentes salida x, MDEArica lb/h MDEArica 
Hz O 81.4281 0.8143 8906.6893 160320.4080 
MDEA 12.2993 0.1230 1345.3084 160320.4080 
COz 1.3507 0.0135 147.7447 6500.7667 
Hz S 4.9219 0.0492 538.3626 18304.3288 
Total 100.00 1.0000 10938.1051 345445.9114 
Fuente: Las autoras 
PRODUCTOS DEL REBOILER 
Cuadro 6.18: Componentes liquidos que salen del Reboiler 
%molar lbmol/h salida Componentes salida x, MDEApobre lb/h MDEApobre 
Hz O 41.32 0.4132 890.6689 16032.0408 
MDEA 56.18 0.5618 1210.7776 144288.3672 
Hz S 2.50 0.0250 53.8363 1830.4329 
Total 100.00 1.0000 2155.2828 162150.8408 
Fuente: Las Autores 
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Cuadro 6.19: Componentes de vapor que salen del Rcboiler 
Componentes % molar salida Y; lbmol/h salida lb/h MDEApobre MDEApobre 
H20 91.27 0.9127 8016.0204 144288.3672 
MDEA 1.53 0.0153 134.5308 16032.0408 
H2S 5.52 0.0552 484.5264 16473.8959 
co2 1.68 0.0168 147.7447 6500.7667 
Total 100.00 1.0000 8782.8223 183295.0706 
Fuente: Las Autoras 
2155.28281bmo1/h 
Porcentaje de líquido: 10938_1051 lbmoljh X 100 = 20% 
8782.8223 lbmoljh 
Porcentaje de Vapor: 10938_1051 lbmoljh x 100 = 80% 
6.1.4. Balance de materia WSA 
Planta de ácido sulfúrico para 560TMD de capacidad. 
La Base de Operación: Según Sevos Educational Society (2006) es 1 hora 
Pureza: Según Davenport, W.G., King, M.J., Rogers, B & Weissenberger, 
A.(2006). [55]. (p. 16). El producto producido es asumido para una corriente de ácido al 
98% de pureza. [78] 
Para560TMD 
560TMD 103 Kg 1día Kg 2.20462 lb 
día X .1 Ton X 24 h = 23333.3333 h X 1 Kg = 51441.1333 lb/h 
Con pureza al 98%, el ácido que es producido por hora es: 
lb 0.98 lb H2S04 51441.1333hx lb 
lb KgH SO 
50412.3107 h 2 4 
1 Kmol de Ácido Sulfúrico para ser producido 
lb H2S04 1lbmolH2S04 lbmolH2S04 
50412.3107 h X 98 lb HzS04 = 514.4113 h 
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ESQUEMAS DE LAS REACCIONES PARÁ EL PROCESO WSA 
Según Laursen, J. K & Topsoe A/S, H. & Demark. (2007). (p. 2) [33] 
Combustión: 
Según Almqvist, M & Andersson, N & Holmqvist, A. & Jiinsson, 1. (2008). (p. 8) 
[47] 
Oxidación: 
1/ KJ¡ S02c9 l + z 0 2cgl ---> S03(g) + 99 mol 
Hidratación: 
Condensación: 
Según Laursen, J.K. & Tops0e A/S, H & Demark (2007) (p. 2) la condensación 
selectiva en el condensador WSA se asegura de que el ácido regenerado fresco será 98% 
w/w incluso con el gas de proceso húmedo. [33] 
• Se asume que todo el H2S04 (g) es condensado a l'hS04(1) 
lbmol H2S04c1) 1lbmol H2S04 (g) 
514.4113 h X lb l H SO 1 mo 2 4c1l 
_ 514.4113/bmol H2S04 (g) j 
- yh 
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• Se asume que todo el S03 (g) es hidratado a H2S04(g) 
lbmolH2S04(g) 1lbmolS03(g) lbmolS03(g) 
514.4113 h X 1lbmolHzS04(g) = 514.4113 h 
Según el gráfico de la Fig (6) Davenport, W.G., King, M.J., Rogers, B & 
Weissenberger, A. (2006). (pp. 6-7). se muestra el porcentaje de conversión en equlibrio 
del so2(g) frente a la temperatura (°C) para cada cama del catalizador siendo en total 3 
camas , con una conversión global de S02 a S03 en el convertidor del 98.0 %. [78] 
lbmolS03(g) 1lbmolSOzrequerido 
SOzrequerido = 514.4·113 h X O 98 lb ISO 
. mo 3generado 
lbmolS02 64 lbS02 
SOzrequerido = 524.9095 h X 1 lbmolS02 
lbS02 
S02requerido = 33594.2095-h-
Según Xicoy Almirall, B. (2009). (p.19), dice que el quemado de H2S a S02 y 
H20 son producidos equimolarmente, parece teóricamente posible producir 100% Ácido 
Sulfúrico directamente de la combustión de gases. Sin embargo el H2S contiene gases 
como el aire para su combustión y el aire para la conversión de S02 a S03 siempre 
contiene vapor, el gas siempre contiene más vapor de agua que la proporción 
correspondiente de H20:S02=1 :1, entonces la concentración en masa del ácido sulfúrico es 
de alrededor 80-90%. Independientemente de este hecho, en la actualidad Haldor Tops0e 
en su proceso WSA es capaz de producir ácido sulfúrico al 98% en peso. [98] 
• Asumiendo una conversión de HzS(g) a S02(gl del 100%: 
lbmolS02(g) 1lbmolH2S(g) 
HzSrequerido = 524.9095 h X 1lbmol SOz(g) 
lbnwlH2 S(y) 34lbH2 S(y) • . HzSrequerido = 524.9095 X (El cual proviene de la sahda del 
h llbmol HzS(JJ) 
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Regenerador de la planta de Endulzamiento de Gases) 
La cantidad de oxígeno requerido según las reacciones 
Oxidación: SOz(g)/12 Oz(g) H so3(g) + 99 K] 1 mol 
1 
ADMINIS {ON\IERTIOOR ENFRIA ! 
I>JCINERAOOO - ____. l.....o. DOR ..... 
TAAOOR ~ SO¡ [' ·~ l !" 
'----r----' '---r- ,: 
so, 
-·-·-·--·- -·- - -·-·- - ·-·-·-·-·- -·-·- -·- - - -·- - -·-·SO,-·-·- -·-·- - - - - -s6, 
CONOEN_ ~ 
SAOOR 1 , 
AIRE 
H,O 
Figura 6.6: Etapas del proceso WSA 
ENFR!ADOR 
DE AGUA 
ENFRIADOR 
DElAC!OO 
AGUA DE 
ENFRIAMIEN 
TO 
Fuente: Haldor Tops0e. WSA-Fiexible Sulphur Management. [Fig.].(p.4). 
Recuperado de http://www.digitalrefining.com/data/literature/file/614532140.pdf 
La cantidad de oxígeno requerido para convertir 1 lbmol de H2S a S03=2.01bmol. 
lbmol HzS(g) ·2lbmol0z(.q)consumido 
Ozconsumido = 524.9095 h X llbmol HzS 
lbmol02(g) 
Dzconsumido = 1049.8190 h 
lb02 (g) 
Ozconsumido = 33594.2095 h 
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_ ....... , 
Usando un 40% de exceso: 
lbmo/02 lbmo/02 02requerido = 1049.8190 h X 1.4 = 1469.7467 h 
lbmo/02 32 lb02 IbO 
02requerido = 1469.7467 h X 1 /bmo/02 
= 47031.8933 2lh 
• El total de aire seco puede calcularse como: 
lbmol 0 2 (O. 79 lbmolN2) · lbmol N2 
N2 ent = 1469.7467 h X 0.21 lbmol 02 = 5529.0470 h 
lbmol N2 28.2 lbN2 lbN2 
N2ent = 5529.0470 h X 1lbmolH2
S = 155919.1250/t 
(
lbmol) lbmo/02 lbmol N2 Aire Secoent _h_._ = 1469.7467 h + 5529.0470 h 
= 6998.7937/bmol aire seco 1 h 
(
lb) lb02 lbN2 Aire Secoent h = 47031.8933/t + 155919.1250/t 
= 202951.0183/baire seco 1 h 
A 86.85°F, se asume una humedad Relativa de 82.7%, este dato fue obtenido de la 
tabla de monitoreo de Calidad de Aire de la Refinería, Juego se calcula la humedad 
absoluta en la carta psicrométrica. 
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Figura 6.7: Carta psicométrien para el aire- vapor de agua, .latm std nbs., 
en unidades inglesas de ingeniería 
Fuente: Treybal, R. E. Operaciones de Transferencia de Masa (p.261) 
H _ 0.025/bH¡O 
absoluta- /b . 
azreseco 
Luego el agua que entra con el aire seco es: 
. 0.025lb H O 202951.0l83lbatre seco¡ x . 2 
h lb atre seco 
= 5073 _7755 tbvaporH2 0 x !lbmolH2 0 
h !8/bH2 0 
EL PESO TOTAL DE AIRE QUE ENTRA ES: 
AireHúmedo ( ';) : 
28!.8764/bmo!H,O 
h 
202951.0183/bAireSeco + 5073.7755 lhH,O = 208024.7937/bAire/uímedo 
h h /¡ 
. H. -' (lbmo/) Awe umeuo -
1
-
1 
- : 
~!«l 
""' 
"" 
i 
"'"" 
; 
•• ... l 
... l 
• 
"" 
'i 
"" 
m 
.. 
zt'!J ;\, 
u o 
,., 
6998 .7937 thmo/AireSeco + 281 .8764 lhmo/H20 
" " 
7280_6701 /bmo/Airelfúmedo 
" 
284 
Cuadro 6.20: Composición del aire total que ingresa 
Fracción 
Componentes lbmol/h lb/h molar 
Y; 
Ü¡ 1469.7467 47031.8933 0.2019 
N¡ 5529.0470 155919.1250 0.7594 
H20 281.8764 5073.7755 0.0387 
Total 7280.6701 208024.7937 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
6.1.4.1. Primer balance en el Incinerador 
Según: Laursen, J.K.& Jensen, F. E. (2007) .(p. 82). 
El gas se incinera a S02 en un quemador seguido por una caldera de calor 
residual. A menos que el gas de alimentación contenga otros combustibles, la asistencia 
combustible es necesario si el gas de alimentación contiene menos que el25% de J-12S. (41) 
Cuadro 6.21: Composición del gas que ingresa al Incinerador 
Componentes lbmol/h lb/h Y; 0/o 
H¡S 524.9095 17846.9239 0.7804 78.0356 
C02 147.7447 6500.7667 0.2196 21.9644 
Total 672.6542 24347.6906 1.0000 100.0000 
Fuente: Las Autoras 
Como se puede apreciar se cuenta con 78.04% de J-12S como gas de alimentación 
al Incinerador, por ello no se necesitará la asistencia de combustible 
Balance de N2 (g): 
lbmol 
Nz(g)entra = N2(g)sale = 5529.0470 h 
Balance de C02 (g¡: 
lb 
= 155919.1250h 
lbmol lb 
co2(g)entra = co2(g)sale = 147.7447-h- = 6500.7667 h 
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Si la conversión del H2S !g) a S02 (g) es del 100% 
lbH2S llbmolH2S lbmol (n H2S(g)) 0 = 17846.9239-h- x 34.0 lbH2S = 524.9095-h-
lbmol 
E= 1.00(n H2Sc9 ))0 = 1.00(524.9095) = 524.9095-h-
lbmol lb (n H2Sc9 l)s = o.o-h- = o.o 11 
Balance de 02 (g): 
3 (n 0 2) 5 = (n 02)o- ZE 
lbmol lb (n 0 2) 0 = 1469.7467-h- = 47031.8933/1 
3 lbmol lb (n 02) 5 = 1469.7467- Z (524.9095) = 682.3824-h- = 21836.2362 h 
Balance de H20 (g¡: 
lbmol. lb 
(n H20)generada =E= 524.9095 -h- = 9448.3714/1 
(nH20)o = (nH20)ingresaconelaireseco 
lbmol lb (n H2 0) 0 = 281.8764-h- = 5073.7755/1 
(n H20)s = (n H20)o + (n H20)9enera 
lbmol lb (n H2 0)5 = 281.8764 + 524.9095 = 806.7859-h- = 14522.1469/1 
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Balance de S02 (g¡: 
lbmol lb (n S02)generada =E= 524.9095-h- = 33594.2095h 
Según: Laursen, J.K.& Jensen, F. E. (2007) (p. 82). El gas incinerado contiene 
típicamente 5-6% de S02 y toda el agua de la combustión del H2S y otros materiales 
combustibles. [41] 
• Según: Christensen, C. (2009). El contenido de S02 en porcentaje en volumen 
está 6-7% en el proceso WSA 
Cuadro 6.22: Gases de salida del Incinerador 
Gases de salida del lbmol/h Y; % Incinerador 
N¡cel 5105.1679 0.7157 71.57 
C02cel 147.7447 0.0207 2.07 
H¡O(gJ 785.1762 0.11 o 1 11.01 
so2(g) 524.9095 0.0736 7.36 
ol(g) 569.7057 0.0799 7.99 
Total 7132.7040 1.0000 100.00 
Fuente: Las Autoras 
El porcentaje de S02(g) obtenido en a la salida del Incinerador es de 7.36% en v/v 
6.1.4.2. Primer balance en el Convertidor de S02 
1j KJ¡ S02C9l + 2 0 2c9 ¡ _. S03c9 ¡ + 99 mol 
Según Rosenberg, H., Tops0e A/S, H., Lyngby & Denmark (2006). (p. 192), el 
proceso conversión catalítica del proceso del S02 en una planta del WSA es similar a la 
conversión del S02 de una planta convencional de ácido sulfúrico basado en absorción, 
excepto que la reacción catalítica tiene lugar en una gas húmedo. La oxidación catalítica 
del S02 húmedo ha sido practicada por décadas, y la mayoría de los catalizadores de 
oxidación S02 Tops0e de la serie VK tiene alta actividad cuando opera en un gas M medo. 
El diseño del convertidor S02 depende de la concentración del S02 en el gas de 
proceso y en el requerimiento de conversión del S02 , y en el grado de remoción del S02,y 
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cuenta con uno, dos o tres camas éatalíticas. En caso del concepto de múltiples camas, el 
enfriamiento entre camas es requerido. [99] 
Para obtener una conversión de S02 del 98% se requeriría un convertidor de 3 
camas. Según Davenport, W.G., King, M.J., Rogers, B & Weissenberger, A. (2006) como 
se puede mostrar en las páginas (6-7) en las que dice el único camino para evitar 
limitaciones en la conversión con respecto a la temperatura es usando 3 a 4 camas 
catalíticas secuencialmente con gas de refrigeración entre ellas y esto permite una 
oxidación de S02 adicional en la siguiente cama catalítica. [78] Ver Figuras 6.8 y 4. 72. 
[198% SO: SE OXIDA 
A SOl PAR4. E..!\TRUR 
Y UACER H:SO~. 
Figura 6.8: Esquema del convertidor de S01 de 3 camas catalíticas con 
enfriamiento entre las camas 
Fuente: Modificado de Davenport, W.G., King, M.J., Rogers, B & 
Weissenberger, A. (2006). Sulphuric Acid Manufacture. (p.6). Recuperado 
de: http://www.saimm .co.za!Conferences/Pyro2006/00 1 Davenport.pdf 
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Fuente: Modificado de Davenport, W.G., King, M.J., Rogers, B & Weissenberger, 
Figura 6.9: Curva de equilibrio del convertidor de S02 con 3 camas catalíticas 
con enfriamiento entre las camas 
A. (2006). Sulphuric Acid Manufacture. (p.7). Recuperado de: 
http ://www.saimm.eo.za/Conferences/Pyro2006/00 1 Davenport.pdf 
(nSOz(g))
0 
= 524.9095/bmo!/h 
( n Oz(g))
0 
= 682.3824/bmo!/h 
(n N2c9 J) 0 = 5529.0470 lbmol/h 
lb mol (n COz(g))
0 
= 147.7447-h-
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Figura 6.10: Alimentación al convertidor de S02 
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Fuente: Modificado de Sevas Educational Society. (2006}.Material Balance given to 
Design a 1000 TPD Capacity H2S04 A cid Plan!. Production of Su/furic A cid. 
Komatipalli, 'India. En Revista VlRTUALPRO. Recuperadel 14 de Diciembre de 
2011 de 
http://www.sbioinformatics.com/design thesis/Sulphuric acid/Sulfuric-
2520Acid Material-2520Balancc.pdf 
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Cuadro 6.23: Temperatura y conversiones en cada etapa 
del convertidor 
Temperatura Conversión Localización Equivalente COF) (%) 
Gas que entra al 752 primer paso 
Gas que sale del 1142.6 primer paso 
Elevación en la 360 69.2% 
temperatura 
Gas que entra al 800.6 
segundo paso 
Gas que sale del 926.6 
segundo paso 
Elevación en la 126 25% temperatura 
Gas que entra al 818.6 tercer paso 
Gas que sale al 836.6 tercer paso 
Elevación en la 18 3.8% temperatura 
Enfriamiento del 
Gas de salida del 554 
Tercer paso 
Elevación Total 98.0% 
Fuente: Modificado de Davenport, W.G., Kmg, M.J., Rogers, B & 
Weissenberger, A. (2006). Sulphuric Acid Manufacture. (p.6). 
Recuperado de: 
http://www .saim m.co.za/Conferences/Pyro2006/00 1 Davenport.pdf 
PRIMERA ETAPA 
La conversión es del 69.20% 
(S02)s = (S02)o - E1 
E1 = 0.692(502)0 = 0.692(524.9095) = 363.2374/bmol/h 
(S02)s = (S20)0 - 0.692(520)0 = 161.6721lbmol/h 
1 
C02)s = C02)o- 2E1 
1 (02)5 = 682.3824-2 (363.2374) = 500.7637/bmol/h 
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(S03)5 = <'1 = 363.2374/bmol/h 
SEGUNDA ETAPA 
La conversión es del 25% 
Ez = 0.25(502)0 = 0.25(524.9095) = 131.2274/bmol/h 
(S02)s = (SOz)o - <'2 
(502)5 = 161.6721 -131.2274 = 30.4448/bmol/h 
1 
(Oz)s = (Oz)o- 2"2 
1 (02)s = 500.7637- 2 (131.2274) = 435.1500 lbmol/h 
(S03)5 = (S03) 0 + E2 = 363.2374 + 131.2274 = 494.4648/bmol/h 
TERCERA ETAPA 
La conversión es del 3.8% 
E3 = 0.038(502)0 = 0.038(524.9095) = 19.9466/bmol/h 
(SOz)s = (SOz)o - <'3 
(502)5 = 30.4448-19.9466 = 10.4982/bmol/h 
1 
(Oz)s = COz)o- 2"3 
1 (02)5 = 435.1500-2 (19.9466) = 425.1767/bmol/h 
(S03)5 = (S03) 0 + E3 = 494.4648 + 19.9466 = 514.4113/bmol/h 
(N2 ) 5 = (N2 ) 0 = 5529.0470 lbmol/h 
(C02 )s = (C02 ) 0 = 147.74471bmol/h 
(H20) 5 = (H20) 0 = 806.7859/bmol/h 
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Cuadro 6.24: Primer balance de la conversión de gases en cada cama del Convertidor de S02 
1 Etapa 69.2% 11 etapa 25% Conversión 111 Etapa 3.8% Conversión Conversión 
Componentes 
' 
Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Salida 
lbmol/h lbmol/h lbmol/h lbmol/h lbmolfb lbmol/h lb/h 
N2 5529.047 5529.047 5529.047 5529.047 5529.047 5529.047 155919.1 3 
co2 147.7447 147.7447 147.7447 147.7447 147.7447 147.7447 6500.766 8 
H20 806.7859 806.7859 806.7859 806.7859 806.7859 806.7859 14522.14 6 
so2 524.9095 161.6721 161.6721 30.4448 30.4448 10.4982 671.8842 
so3 o 363.2374 363.2374 494.4648 494.4648 514.4113 41152.90 7 
02 682.3824 500.7637 500.7637 435.15 435.15 425.1767 13605.65 . 5 
Fuente: Las autoras 
293 
6.1.4.3. Uso del aire en la Planta WSA 
Según Laursen, J. K &Tops0e A/S, H. & Demark. (2007) Parte del aire es usado 
aire de combustión en el incinerador de H2S y la parte restante puede ser mezclada para 
' 
aumentar la flotabilidad de los gases de chimenea o puede ser utilizado para el 
precalentamiento del agua de alimentación de calderas. [33] 
combustlon alr blower 
H,S gas 
lnclnerator 
stack 
gas 
superfleated steam product acld 
Figura 6.11: WSA process for H2S gns 
Fuente: Laursen, J.K.& Jensen, F. E. (2007). WSA-Meeting industry demands. (p. 80). 
[Figura]. (2007). En Haldor Tops0e Catalysing your Business. Recuperado de 
ht1p://www.Tops0c.com/busincss arcas/sulphuric acid/-/mcdia!PDF%20filcs/\VSA/Too.. 
s0e wsa meet %20industry demands.ashx 
6.1.4.3.1. Aire que ingresa a la Chimenea 
6.1.4.3.1.1. Aire seco que ingresa a la Chimenea 
Como el 0 2 (g) de salida del convertidor de S02 es: 13605.6549 lb/h 
Entonces se destinará a la chimenea: 3605.6549 lb/h de 02(g) 
= 112.6767 lbmol/h 02(g) 
0.79lbmol N2 N2 (g)= 112.6767 lbmol/h Ü2(g) x 
0
.
21111101 
o, 423.8791 lbmol N2/h 
= 11953.3897 lbN2/h 
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• (lb/h) de Aire seco= 3605.6549 lb/h 0 2+ 11953.3897 lb/h N2 
= 15559.0446 lb/h aire seco 
• (lbmol!h) de Aire seco= 112.6767 lbmol 0 2/h + 423.8791.1bmo.l N2/h 
= 536.5558 lbmol!h aire seco 
6.1.4.3.1.2. Aire húmedo que ingresa a la Chimenea 
Contenido de Agua que entra con el aire seco hacia la chimenea: 
0
·
0251b de vapor H,o x 15559.04461b aire seco/h = 388.97611b HzO/h 
lb aire seco 
= 21.6098 lbmol HzO/h 
• (lb/h) Aire húmedo= 15559.0446 lb/h aire seco+ 388.9761lb/h 1-hO 
= 15948.0207 lb/h 
• (lbmo1/h) Aire húmedo= 536.5558 lbmol aire seco/h+ 21.60981bmol.l-h0/h 
= 558.1656lbmol/h 
6.1.4.3.2. Aire que ingresa al Incinerador 
6.1.4.3.2.1. Aire seco que ingresa al Incinerador 
Balance de 0 2 (g)= 47031.8933 lb/h- 3605.6549 lb/h 
= 43426.2385 lb/h = 1357.0700 lbmol!h 
Balance de N2 tg)= 155919.1250 lb/h- !1953.38971b/h 
= 143965.7352 .lb/h = 5105.1679 .lbmol/h 
• (lb/h) Aire Seco= 43426.2385 lb/h + 143965.7352 lb/h 
= 187391.9737lb/h 
• (lbmol/h) Aire Seco= 1357.0700 lbmol!h + 5105.16791bmol!h 
= 6462.2379 lbmol!h 
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6.1.4.3.2.2. Aire húmedo que ingresa al incinerador 
Contenido de Agua que entra con el aire seco hacia el incinerador: 
0.025 lb vapor de H2 0 X 187391.97371b aire seco 4684.7993 lb vapor de H2 0 lb atre seco h h 
= 260.2666 lbmollh 
• (lb/h) Aire húmedo= 187391.9737 lb/h + 4684.7993 lb/h 
= 192076.7731 lb/h 
• (lbmol!h) Aire húmedo= 6462.2379 lbmol/h+ 260.2666 lbmol/h 
= 6722.5045 lbmol/h 
Por lo tanto los porcentajes de Aire para el Incinerador y la Chimenea son: 
Porcentaje de Aire para el Incinerador: 
6722.5045 lbmolfh 
. 7280.670llbmolfh x 100 = 92·3% 
Porcentaje de Aire para la Chimenea: 
558.1656 lbmolfh 
7280.670llbmolfh x 100 = 7.7% 
6.1.4.4. Balance en el incinerador tomando en cuenta la nueva alimentación de 
aire 
Balance del Nz (g) 
(n Nz(g)) = (n N2c9¡) = 143965. 7352/bNzfh entra sale 
= 5105.!679lbmolN2 /h 
Balance del HzS (g) 
(n H S ) = 524.9095 1bmol_ 17846.92381b 2 (g) o h 1! 
~ = 524.9095 lbmolfh 
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· ·. lbmol · 
(H 2Sc9J\ = 0-h- =O lbfh 
Balance del 02 (g) 
~ = 524.9095 lbmol/h 
3 lbnwl lbmol lb 
(n Oz(g))s = 1357.0700- 2(524.9095) = -h- = 569.7057-h- = 18230.5813/! 
Balance de H2 O 
lbmol lb 
(n Hz O) generada= E= 524.9095-h- = 9448.3714/! 
(nHzO)s = (nHzO)entraconelaireseco+ (nHzO)generada 
lbmol lbmol (n H2 0) 0 = 260.2666-h- + 524.9095 -h- = 785.1762 lbmolfh 
Balance de SOzcgJ 
lb 
= 14133.1708h 
lbmol lb 
(nS02 C9)) =E= 524.9095-h- = 33594.2095-h generada 
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Cuadro 6.25: Gases de salida del Incinerador 
Componentes lbmol/h 
N2(gJ 5105.1679 
co2(g) 147.7447 
H20(gl 785.1762 
so21lll 524.9095 
Ü2(g) 569.7057 
Total 7132.7040 
Fuente: Las autoras 
6.1.4.5. Balance en el Convertidor de S02 tomando en cuenta la nueva 
alimentación de aire 
PRIMERA ETAPA: 
La Conversión es del 69.20% 
E1 = 0.692(n S02(g)) 0 = 0.692(524.9095) = 363.2374/bmoljh 
(n so2(g))s = 524.9095-363.2374 = 161.6721/bmol/h 
1 (n 02(g)\ = (n Ü2(g)) 0 - zEl 
. 1 
(n 0 2(9)) 5 = 569.7057- 2 (363.2374) = 388.0870 lbmol/h 
(nS03(ol\ = E1 = 363.2374/bmol/h 
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SEGUNDA ETAPA 
La Conversión es de125% 
Ez = 0.25(nS02(gJ) 0 = 0.25(524.9095) = 131.2274/bmol/h 
(n so2(g)\ = 161.6721 -131.2274 = 30.4448/bmol/h 
1 (n 0 2(gJ)s = (n Oz(g)) 0 - 2Ez 
1 (n 0 2(g))s = 388.0870 - 2 (131.2274) = 322.4733/bmol/h 
( n S03(g))s = ( n S03(g))
0 
+ Ez = 363.2374 + 131.2274 = 494.4648/bmol/h 
TERCERA ETAPA 
La Conversión es del 3.8% 
E3 = 0.038(n S02(g))
0 
= 0.038(524.9095) = 19.9466/bmo/jh 
(n so2(g)\ = 30.4448- 19.9466 = 10.4982/bmol/h 
1 (n 0 2(gJ)5 = (n Oz(g)) 0 - 2E3 
1 (n Dz(g))s = 322.4733-2 (19.9466) = 312.5000 lbmol/h 
(n S03(g))
5 
= (n S03(g))
0 
+ E3 = 494.4648 + 19.9466 = 514.4113/bmol/h 
(n C02(g))5 = (n C02(g)) 0 = 147.7447lbmol/h 
(n H20)5 = (n H20) 0 = 785.1762/bmol/h [97] 
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Cuadro 6.26: Balance de conversión de gases en cada cama del Convertidor de S02 con la nueva 
alimentación de aire 
1 Etapa 69.2% 11Etapa25% 111 Etapa 3.8% Conversión Conversión Conversión 
Componentes 
Entrada Salida Entrada Salida Entrada Salida Salida 
lbmollh lbmollh lbmol/h lbmollh lbmollh lbmollh lb/h 
N2 5105.1679 5105.1679 5105.1679 5105.1679 5105.1679 5105.1679 143965.7352 
co2 147.7447 147.7447 147.7447 147.7447 147.7447 147.7447 6500.7667 
H20 785.1762 785.1762 785.1762 785.1762 785.1762 785.1762 14133.1708 
so2 524.9095 161.6721 161.6721 30.4448 30.4448 10.4982 671.8842 
S03 0.0000 363.2374 363.2374 494.4648 494.4648 514.4113 41152.9067 
02 569.7057 388.0870 388.0870 322.4733 322.4733 312.5000 10000.0000 
Fuente: Cuadro 6.22 
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6.1.4.6. Balance en el Condensador WSA 
Consumo de H20 asumiendo la conversión del S03 a H2S04 al 100% 
. K} so3 + H20 __, H2so. + 101- Rx.(6.3) mol 
lbmol (n S03) 0 =.514.4113 -h- = 41152.9067 lbfh 
~ = 514.41131bmol/h 
lbmol (nS03) 5 = 0.0-h-
lb mol (n H20(9)) 0 = 785.1762 -h- = 14133.1708lbfh 
lbmol (n H2 0(9))s = 270.7648-h- = 4873.76681b/h 
( ) 
lbmol lb 
n H§04 (9) = s = 514.4113 -h- = 50412.3107 -h generado 
Consumo de Agua para la obtención de H2 S04 al 98% 
= 51441.1333 /bH2S04(ac)/h- 50412.3107 /bH2S04(puroa!98%) /h 
= 1028.8227/b H20/h = 57.1568lbmolH20 lh 
Balance de H2 0sale con los gases del condensador: 
4873.76681b/h -1028.8227lb/h =3844.944llb/h 
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6.1.4. 7. Balance en la Chimenea 
Total de H 20 que sale por la Chimenea: 
Hz Orotal = (Hz O)sale del condensador + (Hz O)para flotabilidad de chimenea 
lb lb 
Hz O rotal = 3844.9441 h + 388.9761 h 
= 4233.9202 lb/h= 235.2178 bmollh 
Total de N2qne sale por la Chimenea: 
Nz Total= (Nz)sale del condensador+ (Nz)paraflotabilidad de chimenea 
lb lb 
Nzrotal = 143965.7352h+ 11953.3897h 
=155919.1250 lb/h=5529.0470 lbmol/h 
Total de 0 2que sale por la Chimenea: 
02 Total = (Oz)sale del condensador + { Oz)para flotabilidad de chimenea 
Oz Total = 10000.0000 lb/h + 3605.6549 lb/h 
= 13605.6549 lb/h= 425.1767 lbmol/h 
S02 que sale por la Chimenea: 
(nSOz(g)) =671.88421b/h =l0.4982lbmol/h 
S 
C02 qne sale por la Chimenea: 
( nCOz(g)) s = 6500.76671b/h =l47.74471bmol/h 
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Cuadro 6.27: Gases que saleu por la Chimenea 
Componentes lbmol/h lb/h % 
N2<el 5529.0470 155919.1250 87.1034 
Ü2(g) 425.1767 13605.6549 6.6981 
SOu.l 10.4982 671.8842 0.1654 
SOJ<el 0.0000 0.0000 0.0000 
COu•l 147.7447 6500.7667 2.3275 
H20<el 235.2178 4233.9202 3.7056 
Total 6347.6844 180931.3509 100.0000 
Fuente: Las Autoras. 
(Véase el Diagrama de Bloques con Balance de Materia en el Plano N°4) 
Un alternativa para el tratamiento de estos Gases de chimenea según Davenport, 
W.G., King, M .J., Rogers, B & Weissenberger, A. (2006). (pp.14-15). 
Es la Depuración (Scrubbing) con Peróxido. El proceso utilizaperóxido 
dehidrógeno (H20 2)para oxidar el S02a ácido sulfúrico. 
La depuración se consigue por contacto directo en una torre de pulverización a 
contracorriente. El peróxido reacciona con el S02 en la primera cámara y se desborda a la 
segunda cámara. La concentración de ácido de purga es de aproximadamente 50% de 
H2S04, que se recicla a la planta de ácido como agua de dilución o se vende como un 
subproducto, para el cual debe existir un mercado. [78] 
303 
BALANCE DE ENERGÍA 
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6.2. BALANCE DE ENERGÍA 
6.2.1. Balance de energía del Endulzamiento de Gases Ácidos 
6.2.1.1. Cantidad de calor tomado por el Gas en el Absorbedor (Scrubbing): 
La Temperatura promedio en el sistema: 
[
88 + .105.1] 
2 = 96.55°F(35.86°C}(308.86K) 
Luego el Calor específico del Gas dulce a la Temperatura promedio se halla en 
función de su fracción molar de los gases secos y de sus Cp se sacan de las Tablas de J-leat 
Capacity of Organic and InorganicCompounds "ChemicaiPropertiesHandbook" a la 
Temperatura Promedio 308.86K 
Cuadro 6.28: Capacidad calorífico de los componentes del Gas Endulzado 
Componentes A B e D E 
H2S 33.878 -1.1216E-02 5.2578E-05 -3.8397E-08 9.0281E-12 
co2 27.437 4.2315E-02 -1.9555E-05 3.9968E-09 -2.9872E-13 
co 29.556 -6.5807E-03 2.0130E-05 -1.2227E-08 2.2617E-12 
N2 29.342 -3.5395E-03 1.0076E-05 -4.3116E-09 2.5935E-13 
CH4 34.942 -3.9957E-02 1.9184E-04 -1.5303E-07 3.9321E-11 
C2H6 28.146 4.3447E-02 1.8946E-04 -1.9082E-07 5.3349E-I 1 
C3Hs 28.277 1.1600E-Ol 1.9597E-04 -2.3271 E-07 2.8669E-ll 
C4H10 20.056 2.8153E-01 -1.3143E-05 -9.4571E-08 3.4149E-I 1 
H2 25.399 2.0178E-02 -3.8549E-05 3.1 880E-08 -8.7585E-12 
Fuente: Yaws C. L. ( 1999) ChemJcal Properties Mondbook 
Cuadro 6.29: Calculo de las capacidades caloríficos del Gas 
Endulzado 
Componente Y; (molar) Cp;(J/mol K) Y;*Cp; 
H2S 0.0000500 34.3803358 0.00171902 
co2 0.0180395 38.7560478 0.69913972 
co 0.0012039 29.1041101 0.03503771 
N2 0.1003432 29.0853117 2.91851443 
CH4 0.2983017 36.7504247 10.96271287 
C2H6 0.2827962 54.5018550 15.41291710 
. C3Hs 0.0272370 76.2038427 2.07556310 
C4H10 0.0270300 103.2802268 2.79166312 
H2 0.2433799 28.8134140 7.01260621 
TOTAL 41.90987328 
Fuente: Cuadro 6.9 y cuadro 6.28 
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n 
Cp = L yi • Cpi = 41.9099 f /mol. K 
i=l 
Sabiendo que IJ/mol K= 0.2388 BTU/lbmol °F 
0.2388~ 
Cp= 41.9099-1- X lbmol.'F = 10.0081 BTU/lbmol "F 
molK l-1-
mol.K 
Parte del Calor que se genera es por la reacción exotérmica de la amina, el cual es 
tomado por el gas, de allí la justificación del porque la mezcla debe de calentarse al salir 
del tope. La fórmula para determinar el calor es: 
Dónde: (Q) calor de la reacción; (W) moles del gas tratado que sale del 
absorbedor; (Cp) es la capacidad calorífica, valor que se obtiene a través de las Tablas del 
"ChemicalPropertiesHandbook", (T1) (T2) es la temperatura de entrada y salida del 
proceso, aplicando la ecuación (6.26) se tiene: 
' 
Q -7517.4119~x lO.OOBlBTUx(105.1-88)"F GT- . h lbmol'F 
QGT= 1286515.8081 BTU/h 
Calor de la Reacción.- La cantidad de calor que se genera cuando la MDEA 
absorbe el gas ácido se puede determinar conociendo el calor de reacción de cada 
componente absorbido, el cual se obtiene en las Tablas ( Tabla N" 19"Calor de la Reacción 
con H2S y CO/' [39], también es necesario conocer el número de moles de cada gas ácido 
que se retiran del sistema. 
Qr = 11Hr Ec.(6.27) 
11Hco2 reacción =577 BTU/Ib 
I1Hj¡ s = 450 BTU/lb 
z 1·eacción 
Q(CQ ) = 147.7447~ X 44.00 ~X 577 BTU 
2 h lbmol lb 
Q(C02 ) = 3750942.3839BTU/h = 3.75MMBTU/h 
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Q(H S)= 524.9095lbmol X 34.00 _lb_ X 450 BTU 
2 h lbmol lb 
Q(H2S) = 8031115.7671BTU/h = 8.03 MMBTU/h 
El calor remanente en la amina es igual al calor que se genera menos el que 
' 
absorbe el gas natural que sale por el tope. 
Qremanente= (3.75xl06 + 8.03x106) -1286515.8081 
Qremanente= 10495542.34 BTU/h = 10.4955 MMBTU/h 
T.emperatura: El valor de la Temperatura la selecciona el diseñador, teniendo 
cuidado que el valor seleccionado este como mínimo 1 0°F por encima de la temperatura a 
la cual llega el gas a la Planta, en la revista "ORGANIC CHEMICALS MDEA 
ProvenTechnology for Gas Treating Systems" dice en su pág 6 para mantener la calidad de 
las tuberías de gas, la solución MDEA no se debe ejecutar encima de 11 0°F cuando entra 
en el contactor. En este caso específico la temperatura del gas a la entrada de la planta es 
de 88°F, luego la temperatura de la Amina pobre o limpia alcanza un valor de J05°F, con 
lo cual se cumple con el requisito establecido sobre el valor de la temperatura que tiene que 
estar por lo menos 10°F por encima. [44] 
Calor absorbido por la solución=Calor de la Reacción 
Incremento de la temperatura en la solución: 
lbmol lbmol MDEA lb MDEA 
m= 672.6542 -h- X 2 lbmol x 119.17 lbmol MDEA x 
lb solución MDEA 
m = 320640.8159 ---..,..h---
A partir de la fórmula: Q = m Cp (T2 - T1 ) (Ec. 6.28) 
lb solución MDEA 
0.50 lb MDEA 
Se obtiene el incremento de Temperatura de la solución, para ello se utiliza el 
1 
calor remanente, mientras la capacidad calorífica se obtiene la gráfica de la revista 
ORGANIC :cHEMICALS MDEA Proven Technology for Gas Treating Systems pág.23 
"Specific Heat of Aqueous MDEA solutions. [68] 
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6BTU h lb °F 
T2 - T1 = 10.4955 X 10 -h- X 320640.8159 lb X 0846 BTU 
1.10 
1.00 
0.80 
0.846 
;i 0.80 
:a 
T2- Tl = 38.69 °F 
T2 -105 °F = 38.69 °F 
T2 = 143.69 °F 
' Speclftc Heat of Aqueous MDEA Solutlons 
' 
1 V~ 1 
1 / /1 1 
·// 25%1tDU V / 1 
1 ~ ~DEA / 1 / l!olllng Polnl 
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3211 
Figura 6.12: Calor específico de la solución acuosa MDEA 
210 
410 
Fuente: Arkema (2000). MDEA Proven Technology for Gas Treating Systems 
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6.2.1.2. Cálculo térmico del intcrcambiador de calor MDEA,;ca/MDEApobre E-01 
6.2.1.2.1. :Corriente MDEA,ic,que se calienta (143.69°F- 230°F) a 90psia (la 
corriente se encuentra en fase acuosa) 
Cuadro 6.30: Compponentes que salen del Absorbedor y entran al 
Regenerador (MDEArica) 
%molar lbmol/h 
Componentes salida X; salida lb/h 
MDEArica MDEArica 
H20 81.4281 0.8143 8906.6893 160320.4080 
MDEA 12.2993 0.1230 1345.3084 160320.4080 
co2 1.3507 0.0135 147.7447 6500.7667 
H2S 4.9219 0.0492 538.3626 18304.3288 
TOTAL 100.00 1.0000 10938.1051 345445.9114 
Fuente: Las autoras 
T¡= 143.69°F 
T pmmedio= 186.8°F 
El calor específico a Temperatura promedio (Según HYSYS vs 7.0) 
Cp=0.8269 BTU/lb.°F 
L~ cantidad de calor tomada por la solución acuosa de MDEArica. La fórmula 
para determinar el calor es: 
Q = mCp(T2 - T1) (Ec. 6.28) 
. ~ BTU . MU 
Q = 345445.9114 h * 0.8269 lb. OF * (230- 143.69)°F = 24653952 h 
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6.2.1.2.2, Corriente MDEApohr< que se enfría (250°F- 156.88°F) a 30psia (la 
corriente se encuentra en fase acuosa) 
Cuadro 6.31: Componentes que salen del Regenerador y llegan al 
Absorbedor 
%molar lbmol/h 
COMPONENTES salida X; salida lb/h MDEApobre MDEApobre 
H20 86.76 0.8676 8906.6893 160320.4080 
MDEA 13.11 0.1311 1345.3084 160320.4080 
H2S 0.13 0.0013 13.4531 591.9357 
TOTAL 100.00 1.0000 10265.4509 321232.7516 
Fuente: Las autoras 
Tz=? 
De la tabla Heat Capacity of Liquid-lnorganic Compounds. Chemical Properties 
handbook: 
Cp=A+BT+CT2+DT3 (Cp-J/molK), T-K 
Iterando con varias temperaturas, hasta que el calor específico (Cp) a la 
temperatura promedio de la corriente MDEApobre de la cantidad de calor que se requiere 
para calentar la corriente MDEArica.de (143.69°F-230°F). 
e fi uadro 6.32: Calor especí 1co (Cp) a vanas temperaturas 
Temperatura 367.4 K 365.8 K 368.2 K promedio 
COMPONENTES (Cp) (Cp) (Cpi) BTU/Ibmoi°F BTU/Ibmoi°F BTU/Ibmoi°F 
H20 18.00707579 17.99875423 18.01125235 
MDEA 77.22860865 77.11009176 77.285771 17 
H2S 27.3114136 27.09965906 27.41401845 
Fuente: Las autoras 
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Cuadro 6.33: Determinadon de la temperatura a que se enfría la 
MDEApobre (Tz) a partir del calor (Q) 
Tz Tpromedio T promedio Cpmezcla Q (OF) (K) (BTU/Ibmol) (BTU/h) 
154 202 367.4 25.7804 -25406127 
148 199 365.8 25.7573 -26969896 
156.88 203.44 368.2 25.7916 -24653952 
Fuentes. Las autoras 
Reemplazando en la Ec.(6.29) 
Q = nc¿r:13 X;Cp¡)(Tz- T¡) (Ec. 6.29) 
lbmol BTU 
Q = 10265.4509-h- X 25.7916lbmol X (156.88- 250)°F 
BTU 
Q = -24653952 h 
Por lo tanto la T 2= 156.88°F 
6.2.1.3. Cálculo térmico del intercambiador de calor enfriador de MDEApobre E-02 
6.2.1.3.1. Corriente MDEApobre que se enfría (156.88 °F-105 °F) a 180psia (la 
corriente se encuentra en fase acuosa) 
Cuadro 6.34: Componentes que llegan al Absorbedor (MDEApobre) 
% molar salida lbmol/h salida 
COMPONENTES MDEApobre X; MDEApobre lb/h 
Hz O 86.76 0.8676 8906.6893 160320.408 
MDEA 13.11 0.1311 1345.3084 160320.408 
Hz S 0.13 0.0013 13.4531 591.9357179 
TOTAL 100.00 1.0000 10265.4509 321232.7516 
Fuente. Las autoras 
T,= 156.88°F 
Tpromedio= 130.94°F 
El calor específico a Temperatura promedio (Según HYSYS vs 7 .0) 
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q"0.8295 BTlJ/Ib.°F 
La cantidad de calor tomada por la solución acuosa de MDEArica. La fórmula 
para determinar el calor es: 
Q = mCp(T2 - T1) Ec. (6.28) 
lb BTU BTU 
Q = 321232.7516/l X 0.8295 lb. OF X (105- 156.88)°F = -13824826.76-h-
6.2.1.3.2. Agua de enfriamiento 
Según Estudio de Impacto Ambiental (Es!A) Modernización de refinería talara, el 
agua de mar en el área de estudio presento un valor promedio de temperatura de 23.3°C 
(73.94°F) en la temporada de verano. [lOO) 
T1= 73.94°F 
/lT= ]8°F 
T2= 91.94°F 
T pcomedio= 82.94 op 
Según la tabla A.5 "Propiedades Físicas del Agua a 1 atm" del libro "Problemas 
de lngenieria-Quimica". Joaquín Ocon G. 
El valor del calor específico a la temperatura media es: 
Cp= 0.9988 Kcai/Kg.°C= 0.998753 BTU/Ib.°F 
Reemplazando los valores en la Ec. (6.28): 
Q = mCp((T2 - T1 ) Ec.(6.28) 
Q 
m= ) Ec. (6.30) Cp • (T2 - T1 
13824826.76BTU fh lb 
m= = 769004.8803-
0.998753 ~~.~ • (91.94- 73.94)°F h 
312 
6.2.1.4. Balance en el condensador de la Columna de Desorción E-03 
5 
1 
5 
6 
2 
217.74341bmol/h CONDENSADOR 
24.9095 lbmol/h H2S 
47.74471bmol/h C02 
38.3626 lbmol/h H20 
. 7265 lbmol/h MDEA 
09°F, 31 psia 
545.0892 lbmol/h 
538.3626 lbmol/h H20 
6.7265 lbmol/h MDEA 
120°F, 27 psia 
672.6542 lbmol/h 
524.9095 lbmol/h H2S 
147.74471bmol/h C02 
120°F, 27 psia 
Figura 6.13: Balance del condensador de la Columna de Desorcion 
Fuente: Las Autoras 
Para este sistema abierto en estado estacionario 
Según Felder, M.R. (2003) (pp. 313-384). No hay partes móviles en el sistema ni 
se transfiere energía por electricidad o radiación, de modo que W ,= O. No hay distancia 
vertical significativa que separe a los puertos de entrada y salida de modo que I'.Er=O. 
Ocurren cambios de fase y temperatura no despreciables, de modo que I'.Ek=O (relativos a 
I'.H), El balance de energía se reduce a: 
Q = t.H = L nJ!¡ - L n¡I"!¡ Ec. (6.31) 
salida entrada 
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Referencia:H2S¡g¡, Cül{g¡, l-hO¡v¡, MDEA¡v¡á 209.6°F, 31 psia 
Cuadro 6.35: Entalpía de entrada y salida para obtener 'del 
Condensador 
nentrada Aentrada nsalida Asalida 
(lb:ol) BTU (lbmol) BTU (lbmol) h (Ibnwl) 
H2Sc.¡ 524.9095 o 524.9095 H¡ 
co2(g) 147.7447 o 147.7447 }¡2 
HzÜ(v) 538.3626 o 
---------- ----------
H20m ------- ------- 538.3626 }¡3 
MDEA¡v¡ 6.7265 o 
---------- ----------
MDEAm -------- -------- 6.7265 }¡4 
Fuente: Yaw C. L. ( 1999) Chemica1 Pro porties Handbook 
Entalpías H¡y }¡2 para el enfriamiento del I-[zS (g) y co2 (g), calor sensible (sin 
cambio de fase) respectivamente. Sacado del libro "Chemical Properties Handbook". J-Jeat 
Capacity ofGas -lnorganic Compounds. 
A1 = LlAparaH2S (v, 209.6.F(371.67K)) ~H2S (v, 120°F (321.89K)) 
1321.89K A1 = (33.878- 1.1216x10-2 T + 5.2578x10-5 T2 - 3.8397x10-8 T3 371.67K 
+ 9.0281x10-12 T 4 )dT 
A = -4571.94571/mol x 0 '43028 BTU/lbmol -1967.2168 BTU/lbmol 
1 1]/mol 
A2 = LlA paraC02 (v, 209.6°F(371.67K)) ~ C02 (v, 120°F (321.89K)) 
1321.89K A2 = (27.437 + 4.2315x1o-2T- 1.9555x10-5T2 + 3.9968x10-9 T3 371.67K 
- 2.9872x10-13 T 4 )dT 
H = -1987.05161/mol x 0 '430288ru¡wmol = -854.9886 BTU/lbmol 
2 1]/mol 
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Cuadro 6.36: Las entalpías específicos H¡ Y H2 
Componentes í'I: (J/mol) H(BTU/Ibmol) 
H2Sre1 -4571.9457 -1967.2168 
co2(gl -1987.0516 -854.9886 
Fuente: Las.autoras 
Las entalpías H3 y 1~ 4 para el enfriamiento del H20 (v), MDEA (v) @ 209.6°F 
(371.67K) con cambio de fase a H20 (t), MDEA (1) @120°F (321.89K) 
H3 = !JHparaH20 (v,209.6°F(371.67K)) !JH3a) H20 (v,212°F (373.15K)) !JH3b) 
H2 0 (L,212°F(373.1SK)) !Jfl3c H2 0 (l, 120°F (321.89K)) ) 
l. Enfriamiento del H20 de 209.6°F (371.67K) hasta su Punto de ebullición 2!2°F 
(373.15K). Sacado del libro "Chemical Properties Handbook". Tabla 2-2 Heat 
Capacity ofGas -Inorganic Compounds. 
l 373.15K !JH3a = (33.933- 8.4186xl0-3 T + 2.9906x10-5 T2 - 1.7825x10-8 T 3 371.67K 
+ 3.6934x10-12 T 4 )dT 
!JH · = 50.57551/mol x 0'43028 BTU/lbmol = 21.7616BTU/lbmol 
3a !]/mol 
2. El calor de vaporización LI.Hv(T n) a la Temperatura de su Punto de Ebullición. Sacado 
del libro "Chemical Properties Handbook" de la Tabla Enthalpy of Vaporization-
Inorganic Compounds. 
Correlación de la Entalpía de Vaporízacíón (Enthalpy ofVaporization) 
La Ecuación modificada de Watson fue seleccionada para la entalpía de 
vaporización como una función de la temperatura: 
!JHvap = A(l- .!.)n Ec. (6.32) 
Te 
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Donde: 
b.Hvap = Entalpía de vaporización, K]l 
m o 
A, n = Coeficientes de regresión para compuestos químicos 
T,= Temperatura crítica 
El calor latente de condensación.- Es la cantidad de energía térmica (calor) que 
una masa de una sustancia debe perder para que cambie de estado de vapor al estado 
líquido. Por eso el calor latente de condensación es de signo contrario del calor latente de 
vaporización. flHcand = -flHvap= -A(l- I._)n, (B.., T- K) 
Te mol 
A= 52.053 
Tc=647.13K 
n= 0.321 
Siendo T 8 (Temperatura en su punto de ebullición)= 373.15K 
)
0.321 1 LlH =b.H = -52.053 (1- 373.15K = -39.50 K] jmolx 430.28 BTU lbmol 
3b cond 647.13K 1K]jmol 
LlH3b = -16997.1613 BTU/lbmol 
3. El enfriamiento del líquido condensado desde su Puntos de Ebullición 
212°F(373.15K) hasta 120°F(321.89K). Sacado del libro "Chemical Properties 
Handbook". Tabla 3-2 Heat Capacity ofLiquid -lnorganic Compounds. 
1321.89K LlH 3c = (92.053 - 3.9953x10-2T- 2.1103x1o-4 T2 + 5.3469x1o-7T3)dT 373.15K 
0.43028 BTU 
LlH 3 c = -3854.7957-
1
-
1 
X --c;o11c-'
1
"'-bm'-"'o=l = - 1658.6415BTU flbmol 
m o 
mol 
• BTU BTU BTU 
H3 = 21.7616/bmol- 16997.1613 lbmol-1658.6415 lbmol 
• BTU 
. H3 = -18634.0412-lb-mol 
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H4 = LIH paraMDEA(v,209.6°F(371.67K)) LIB 4a MDEA(v,476.87"F(520.15K)) 
LIH4b) MDEA(1,476.87°F(520.15K)) LIH4 c)MDEA(l, 120°F (321.89K)) 
l. Enfriamiento del MDEA (C5HnNOz) de 209.6°F (371.67K) hasta su Punto de 
ebullición 476.87°F (520.15K). Sacado del libro "Chemical Properties Handbook". 
Tabla 2-1 Heat Capacity of Gas -Organic Compounds. 
1520.15K LIH4 a = (-16.817 + 7.4349x10-1T- 5.5635x10-4 T2 + 2.1535x10- 7T3 371.67K 
- 3.4622x10-11 T 4)dT 
LIH = 32851.2718 J/mol x 0 '43028 BTU/Lbmol = 14135.2453 BTU/lbmol 
4a ljfmol 
2. El calor de vaporización L'>Hv(Ts) a la Temperatura de su Punto de Ebullición. Sacado 
del libro "Chemical Properties Handbook" de la Tabla 5-1 Enthalpy of Vaporization-
Organic Compounds 
llHcond = -llHvap= -A(l- ;)n. e:!,, T- K) Ec.(6.33) 
A= 124.400 
Tc=678.00K 
n= 0.396 
Siendo T 9 (Temperatura en su punto de ebullición)= 520.15 K 
)~% 1 LIH =L'>H = -124.400 (1 - 520.15K = -69.85 Kjjmolx 430.28 BTU lbmol 4b cond 678.00K lK]fmol 
LIH4b = - 30054.4952 BTU/lbmol 
3. El enfriamiento del líquido condensado desde su Puntos de Ebullición 476.8TF 
(520.15K) hasta 120°F (321.89K). Sacado del libro "Chemical Properties Handbook". 
Tabla 3-1 Heat Capacity ofLiquid -Organic Compounds. 
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321.89K . 
L1H4c = 1 (105.151 + 1.3564T- 3.3459x10-3 T2 + 3.4589x10-6 T3 )dT 
520.15K 
0.43028 BTU 
L1H 4c = -68324.8431 _l_l X 11 lbmol = -29398.8135 BTU Jlbmol mo _ 
mol 
• BTU BTU BTU 
H4 = 14135.2453 lbmol- 30054.4952 lbmol - 29398.8135 lbmol 
• BTU 
H4 = -45318.0634-b-1 mol 
Reemplazando todos los resultados en la tabla, se tiene: 
Cuadro: 6.37: Resultado de las entalpías de entrada y salida obtenidas del 
Condensador 
Sustancia nentrada hentrada nsalída flsalida (lbmol) ( BTU) (lb~ol) BTU 
h lb ;;¡J (lb mol) 
H2S¡g¡ 524.9095 o 524.9095 -1967.2168 
co2(g) 147.7447 o 147.7447 -854.9886 
H20(v) 538.3626 o 
----------
----------
H20m ------- ------- 538.3626 -18634.0412 
MDEAcv! 6.7265 o ---------- ----------
MDEAm -------- -------- 6.7265 -45318.0634 
Fuente: Cuadro 6.35 
Se calcula el valor de LiH: 
Q = LiH = Lsalida n¡ H¡- Lentrada n¡H¡ Ec.(6.31) 
Q = (524.9095 lbmol/h) (-1967.2168 BTU/Ibmol) + (147.7447 lbmol/h) (-854.9886 
BTU/Ibmol) + (538.3626 lbmo1/h) (-18634.0412 BTU/lbmol) + (6.7265 lbmol/h) (-
45318.0634 BTU/lbmol)- O BTU/h = -11495635.8372 BTU/h 
El calor debe transferirse desde el condensador a razón de -11495635.8372 BTU/h 
para lograr el enfriamiento y la condensación requeridos 
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6.2.1.4.1. Balance del agua de enfriamiento del Condensador 
Según EslA modernización de Refinería Talara, el agua de mar en el área de 
estudio presento un valor promedio de temperatura de 23.3°C (73.94°F) en la temporada de 
verano. [100] 
AGUA: 
T¡= 73.94°F 
L'>T= l8°F 
Siendo la Tpmmedio= 82.94°F 
Según la tabla A.5 "Propiedades Físicas del Agua a 1 atm", sacadas del libro 
Problemas de Ingeniería-Química de Joaquín Ocon G. 
El valor de Cp a T promedio:0.9988 Kcal/Kg. °C (0.998753BTU/Ib. °F) 
Qperdido por gas de tope = Qganado por el agua 
De la Ecuación Q = mCp(T2 - T1 ) Ec.(6.28) 
11495635.8372 BTU fh 
m= 0.998753 BTU /lb. °F(91.94°F- 73.94°F) 
m=639443.8218 lb/h 
La cantidad de agua de refrigeración requerida es 639443.8218 lb/h. 
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6.2.1.5. Balance en el Rehcrvidot de la Columna de Desorción E-04 
Según Kern, D.Q. (1990) (p. 567). Las demandas de calor para una caldereta 
pueden determinarse de los balances de calor en cualquier columna típica como se muestra 
en la fig. 6.14, junto con un condensador y caldereta. 
Qc 
r·------------ -~ 
H20 enfriamiento /'"""'-- 1 
1 
1 
1 
------ ---------· 
Figura 6.14: Columna de Desorción 
Fuente: Las Autoras 
El balance de calor en toda la columna de Desorción: 
Entrada= Salida 
Ec. (6.34) 
Donde: 
WR: Alimentación a la columna de Desorción (MDEArica, lb/h) 
HR: Entalpía de la alimentación a la columna de Desorción, BTU/Ib 
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QR= Carga de calor al Reboiler, BTU/h 
Qc= Calor eliminado en el condensador, BTU/h 
Wr= Salida de la columna de Desorción (MDEApobre, lb/h) 
Hp= Entalpía a la salida de la columna de Desorción, BTU/Ib 
W A= Salida de los Gases ácidos por el tope de la columna de Desorción, lb/h 
HA= Entalpía de la salida de Gases ácidos por el tope de la columna de 
Desorción, BTU/lb 
ALIMENTACIÓN A LA COLUMNA DE DESORCIÓN (MDEA,;,.) 
T R= 230°F@ 50 psia (Fase acuosa) 
Cuadro 6.38: Composicion de la alimentación al 
desorbedor 
Componentes WR (lb/h) Fracción 
molar (X;) 
H20 160320.4080 0.8143 
MDEA 160320.4080 0.1230 
co2 6500.7667 0.0135 
H2S 18304.3288 0.0492 
TOTAL 345445.9114 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
HR= -160.4 BTU/lb (Según HYSYS vs 7.0) 
CALOR ELIMINADO EN EL CONDENSADOR: 
Qc= -11495635.8372 BTU/h 
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SALIDA DE LA COLUMNA DE DESORCIÓN (MDEApob«): 
T p= 250°F @ 31 psi a (Fase acuosa) 
Cuadro 6.39: Composicion de la salida del 
desorbedor oor el fondo 
Componentes Wp (lb/h) Fracción 
molar (X;) 
H20 160320.4080 0.8676 
MDEA 160320.4080 0.1311 
H2S 591.9357 0.0013 
TOTAL 321232.7516 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
Hp= -137.4 BTU/Ib (Según HYSYS vs 7.0) 
SALIDA DE GASES ÁCIDOS POR EL TOPE DE LA COLUMNA DE 
DESORCIÓN: 
TA= 120 °F@ 27 psia (Fase gas) 
Cuadro 6.40: Composicion de la salida del 
desorbedor por el tope 
Componentes W A (lb/h) Fracción 
molar (Y;) 
H2S 17846.9239 0.7804 
co2 6500.7667 0.2196 
TOTAL 24347.6906 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
HA= 126.0 BTU/lb (Según HYSYS vs. 7.0) 
Despejando la Ec. (6.35) y reemplazando, se tiene: 
QR= -11495635.8372 BTU/h + (321232.7516 lb/h) (-137.4 BTU/lb) + 
(24347.6906 lb/h) (126.0 BTU/lb)- (345445.9114 lb/h) (-160.4 BTU/lb) = 2844317.298 
BTU/h 
El calor requerido por el Reboiler es 2844317.298 BTU/h 
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6.2.1.5.1. Balance del vapor de agua del Reboiler 
La cantidad de vapor a 50 psi a, que se necesita para el reboiler. 
La Entalpía de Condensación a la presión de 50 psia es: 
Hcond@SOpsia = 924.2 BTU /lb 
, según Tabla A-SE del libro de Cengel, Y.A. & Boles, M.A. (2009) [102] 
Hcond@SOpsia = 924.2 BTU /lb 
Q = m. Hcond Ec.(6.36) 
Q 
m=-.--
Hcond 
Ec.(6.37) 
2844317.298 BTU fh 
m= 924.2 BTU /lb 
m= 3077.60 lb/h 
La cantidad de vapor a 50 psia requerido es de 3077.60 lb/h. 
6.2.2. Balance de energía del WSA 
6.2.2.1. Balance en el Incinerador 
Empleando entalpías de formación para calcular la entalpía de reacción 
Las entalpías de formación (l<.H 0 1) se encuentran en el Apéndice. C del libro 
Química "La Ciencia Central". Novena Edición. 
Usando la ley de HESS para calcular el cambio de entalpía estándar para la 
reacción, conociendo sus Ll.H0 r, de todos los reactivos y producto (Ll. H 0 1), de todos los 
reactivos y productos (Ll.Hor 0 2 (g)=O KJ/mol) a 298.115K (25°C) 
Ll. Wf =- 20.17 KJ/mol Rx.(6.7) 
Ll. Wf= -296.9 KJ/mol Rx.(6.8) 
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/::,. H0 f=- 241.82 KJ/mol Rx.(6.9) 
t:,.H 1=/::,.Wr=+20.17KJ/mo1 Rx.(6.10) 
1::,.1-h = t:,.Wr= -296.9 K.l/mo1 Rx.(6.8) 
t:,.H3 = t:,.W¡=- 241.82 KJ/mol Rx.(6.9) 
!::,.W = t:,.H + t:,.H +!::,T-I = _518 55 KJ. / l * 430.28 BTU/lbmol r 1 2 3 . mo KJ/mol 
BTU 
- 223121.694 1bmol Rx.(6.1) 
lbmol02¡ l 1357.0700 o 
h 
120°F (321.89K) 
524.909 5-lbm_o_IH-"2-'S¡g'-') 
h 
147.7447/bmo/CO,¡g) 
h 
AIRE 86.85°F (303.47K) a 14.7 psi 
/InnolNz(g) 5105.1679 ----"'-' 
h 
260 _2666tbmolHzO(v) 
h 
1 
.1 ¿ 
J --.:::::::: L"\"CL~"ERADOR 
1 
2084°F (1413K) 
t-5-1 0-5-.-16_7_9_Cb-m-oi-N,-¡,-¡ --..l._~ r------
h 
O.OOOO lbmo1H2S(g) 
h 
569.7057 -1"-mo_lo..:::'C"'g) 
h 
?SS.l?62 lbmoll/
20(9) 
h 
524.9095 lbmolSOzco) 
h 
lhmo\COz(B} 
147.7447 --"'-' 
h 
Figura: 6.15: El Incinerador de los Gases Ácidos 
Fuente: Las Autoras 
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Cuadro 6.41: Componentes de entrada y salida del Incinerador 
COMP. (lbmol/h) T(K) ALIMENTACIÓN 
HzS(g) 524.9095 
321.89 
COz(g) 147.7447 
COMP.AIRE (lbmol/h) T(K) 
Oz{g) 1357.0700 
N2(g) 5105.1679 303.47 
H20(g) 260.2666 
COMP.GASES DE (lbmol/h) T(K) SALIDA 
Nz(g) 5105.1679 
H2S(g) 0.0000 
Oz(g) 569.7057 1413 
H20(g) 785.1762 
SOz(g) 524.9095 
C02(g) 147.7447 
Fuente: Las Autoras 
Trayectoria del proceso para el método de calor de reacción. 
Reactivos Productos 
T entrada ----"A""H._ __ _. T salida 
1 l 
Reactivos----- Productos 
25°C 25°C 
Hz S (g) + 3/2 Oz (gl ~ H20 (g) +S02 (g) L1H,=-518KJ/mol (-223121.694BTU/lbmol) 
Teniendo en cuenta que a altas temperaturas (aproximadamente 1200°C) el 
nitrógeno puede reaccionar con el oxígeno para formar los óxidos de nitrógeno (NOx) se 
toma la Temperatura de 1140°C (2084°F). 
El Grado de avance de la reacción (1;), donde VA es el coeficiente estequiométrico 
de un reactivo o producto de reacción: 
~= lnsalidfl-nentradal tnH2Ssalída-nH2Sentradal 
1 VA 1 1 
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= 1 0-524.909SIIbmol/h 
1 
524.9095 lb:ol 
Cuadro 6.42: Entalpías de entrada y salida del Incinerador para obtener 
Dentrada Hentrada Dsalida Hsalida Componentes (lbmol/h) (BTU/lbmol) (lbmol/h) (BTU/lbmol) 
H,Stel 524.9095 H¡ 0.0000 
co21.1 147.7447 H, 147.7447 H6 
o,r.l 1357.0700 H3 569.7057 H1 
N21.1 5105.1679 H, 5105.1679 Hs 
H,OI•l 260.2666 Hs 785.1762 H9 
SO,(gl 0.0000 524.9095 ¡"¡ 10 
Fuente: Las Autoras 
H 1=~H para el H2S (77°F) -> H2S (120°F), Table 2-1, heat capacity of Gas-Inorganic 
Compounds. "Chemical Properties Handbook". 
H1 = f717:~o:;:a':·89K( 33.878-1.1216 * 10-2T + 5.2578 * 10-5T2 - 3.8397 • 
10-BT3 + 9.0281 * 10-l'T')dT =821.6271-J- X 0.43028 BTU/Ibmol 
mol )/mol 
- BTU 
H1= 353.5297lbmol 
H2=~H para el C02-> CO, (120°F), de la tabla B9 entalpías especies de Gases selectos 
H2= 391.2000 BTU/lbmol. 
H3 =~H (02(g, 86.85 °F))= 69.378 BTU/lbmol. 
H4=~H (N2(g, 86.85 °F))= 68.522 BTU/lbmol. 
H5 =~H (H2 0(v, 86.85 °F))= 79.228 BTU/lbmol. 
- f1413K H6 = 298K CP (C02(g))dT, de la table 2-1 Heat Capacity of Gas-Organic 
Compounds "Chemical Properties Handbook" 
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11413K = (27.437 + 4.2315 • 10-2 T -1.9555 * 10-5 r 2 + 3.9968 * 10-9r 3 298K 
- 2.9872 * 10-13T 4 )dT 
= 56377.9262 _J_ X 0.43028 BTU/ lbmol 
mol )/mol 
H6= 24258.2941 BTU/lbmol. 
H7= (!IH para el 0 2 (g) (298 K=77 °F))---> 0 2 (g) (2084°F= 1413K) 
11413K = (29.526- 8.8999 * 10-3 T + 3.8083 * 10-5 r 2 - 3.2629 • 10-8 T3 + 8.8607 298K 
H
7 
= 37433.5554 _)_X 0.43028 BTU/lbmol 
mol J/mol 
H7 = 16106.9102 BTU/lbmol 
1413K 
H8 = { Cp (N2(g¡)dT j298K 
1413K 
=J. (29.342- 3.5395 * 1o-3 r + 1.0076. 1o-5 r 2 - 4.3116. 10-9 T3 
298K 
+ 2.5935 • 10-13T 4 )dT 
H = 34 730.2129 _J_ X 0.43028 BTU/lbmol 8 mol J/mol 
H8= 14943.7160 BTU/lbmol 
1413K 
= { (33.933- 8.4186 • 10-3 r + 2.9906 * 1o-5 r 2 - 1.7825 * 10-8 T3 
J298K 
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H =44094 .4759 _J X 0.43028 BTU/Ibmol 9 mol )/mol 
A BTU 
H9 = 18972.9711 lbmol 
H10 = t.H para el S02 (77 °F=298K)---> S02 (2084°F=1413K) 
1413K 
H1o = { CP (so2(gJ)dT 
j298K 
i 1413K = (29.637 + 3.4735 • 10-2 T + 9.2903 • 10-6T2 - 2.9885 • 10-8 T3 + 1.0937 298K 
A BTU 
H10= 24708.7821-lb 
mol 
A medida que se calcula cada uno de estos valores, se sustituyen en la tabla de 
entalpías de entrada y salida. La tabla final tiene la siguiente apariencia: 
Referencia: H2S (g)• COz (sl• HzO (vl• Nz <sl• Oz <sl• S02 (g) a 25°C (77°F), 1 atm (14.7 
psi). 
Cuadro 6.43: Resultados de las entalpias de entrada y salida para obtenidas del Incinerador 
Componentes Dent flenl Dsul j{snl Renl X Henl Dsol X flsol (lbmol/h) (BTU/Ibmol) (lbmol/h) (BTU/Ibmol) (BTU/h) (BTU/h) 
H2S1g1 524.9095 353.5297 0.0000 0.0000 185571.1232 o 
C02¡,) 147.7447 391.2000 147.7447 24258.2941 57797.72572 3584034.324 
ol(g) 1357.0700 69.3780 569.7057 16106.9102 94150.79916 9176198.03 
N2(1d 5105.1679 68.5220 5105.1679 14943.7160 349816.3159 76290179.54 
H20¡,) 260.2666 79.2280 785.1762 18972.9711 20620.40457 14897124.47 
S02¡g) 0.0000 0.0000 524.9095 24708.7821 0.0000 12969875.04 I . (n1 • H,) = 707956.3686 116917411.4 
Fuente: Cuadro 6.42 
Para calcular la t.H del reactor (Incinerador) se usa la siguiente ecuación: 
t.H= S t.Íh + L nsalida Hsalida- L nentrada Hentrada Ec.(6.38) 
t.H = 524.9095lbmol (-223121.694 BTU )+ 116917411.4 BTU -707956.3686 BTU 
h lbmol h h 
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Balance de energía: 
fl.H= -9.09 xJOsBTU 
h 
Para este sistema abierto 
Q - VV, = LJH + LlEk + LlEP Ec.(6.39) 
Trabajo de Eje (VV,) = O (no hay partes móviles) 
Variación de Energía cinética (tl.Ek) =O (unidad horizontal) 
Variación de Energía potencial 
(tl.Ep) = O (despreciando los cambios de energía cinética) 
BTU Q = LJH = -9.09x105 h 
6.2.2.2. Balance de calor de la Caldera de calor residual (Waste Heat Boiler) y del 
Enfriador de Gas (Gas Cooler) 
Según Laursen, J &Jensen, F.E. (p. 83). El calor de reacción del Incinerador y del 
convertidor es recuperado en forma de vapor generalmente en vapor saturado con una 
presión de 50 a 60 bar (para nuestro caso de estudio se tomará 60 bar) que es generado por 
la Caldera de calor residual (Waste Heat Boiler) y el enfriador del gas (Gas Cooler): 
• Caldera de Calor residual (Waste Heat Boiler): que enfría el gas que sale del 
incinerador. 
• Enfriador de gas (Gas Cooler): que enfría la corriente baja del Reactor que sale de 
la última cama del catalizador (Convertidor S02). 
El vapor saturado se almacena en un depósito (drum) que forma parte del Sistema 
de Vapor (Steam System) y es utilizado para el enfriamiento de las camas catalíticas del 
reactor y luego es exportado como vapor sobrecalentado, por lo general a más de 400°C; 
este calor en exceso también se puede transformar en energía eléctrica en una turbina o se 
puede utilizar como medio de calefacción en otras unidades de proceso. [61] 
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1 combustion ilir blower 
1 H,S gas 
lncinerator 
1 superheated steam 
L -~-- -
Figura 6.16: La Generación del vapor sobrecalentado 
Fuente: Meeting industry demands, Haldor Tops0e. Pág. 80 
PtJitirJtJ 
stacl< 
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product acid 
Agua de enfriamiento HALDOOTOPSOE !Ti 
Vapor Satumdo 
Vnpor sobrccalcntado 
Figura 6.17: Generación del \'a por sobrecalentado 
Fuente:WSA·DC-tecnologia Topsee WSA de nova gera9no para gases com 
maior teor de S02e alta convers~o •. Cobras 2009. Pantalla N° 05 
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Figura 6.18: Generación de vapor sobrecalentado 
Fuente: Meeting industry demands, Ha1dor Tops0e. (p.80), y WSA-DC-tecnologia Topsoe WSA de nova 
gera9íio para gases com maior teor de S02e alta conversíio,. Cobras 2009. [Pantalla N' 05]. 
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6.2.2.2.1. Caldera de calor residual (Waste Heat Boilcr) 
Según: WSA-Meeting industry demands by Jens K. Laursen and Frands E. 
Jensen. Haldor Topsoe. Pág. 82. 
El gas que sale de la caldera de calor residual tiene aproximadamente una 
temperatura de 400°C. 
2084°F 752°F 
h0(1)@2l.J"C 
~~ ~~ 
H,O (g) H20 tsl 
so, (g) so, (g) 
co2 (R) co2 (g) 
Fi!'um: 6.19: Caldera ele calor residual (Weste Heat Roiler) 
Fuente: Las Autoras 
GAS: 
Tent = 2084°F 1418°F (1 043 K) 
DATOS DE CALOR ESPECÍFICO: Para la corriente de gas disponible en 
"Chemical Properties Handbook", son tabuladas como sigue: {Table 2-2 Heat Capacity of 
Gas- Tnorganic Compounds) 
Cuadro 6.44: Tabulación de las capacidades caloríficas de los componentes en 
función de la temperatura de la caldera. 
Calor Espcificos Cp-A+BT+CT2+DTJ+ET4 
Componentes 
(Cp-Joue/(mol k)), T-K 
Nz(gJ 29.342-3.5395x 1 o·'T + 1.0076x 1 o·'T' -4.3116x 1 o-'T'+2.5935x1 o·uT' 
COz(2¡ 27.437+4.2315xl o-"T-1.9555x 1 o·'T'+3.9968xl o·'T' -2-9872x 1 o-"T' 
HzO(gJ 33.933-8.4186x1 o·'T +2.9906xl o·'T" -1.7825x 1 o·'T'+ 3.6934x 1 Ü- 1"T' 
SOz(gJ 29.637+3.4735x10-"T+9.2903xl o·"T" -2.9885x10-'T'+ 1.0937xl O 11T' 
Oz(g) 29.526-8.8999x 1 o·'T + 3.8083x 1 o·'T" -3.2629x 1 o-'T'+8.8607xl o-'"J' 
Fuente: Handbook 
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Las capacidades caloríficas a esta temperatura son calculadas y tabuladas como 
sigue: 
IJ/mol K= 0.2388 BTU/lbmol. op 
Cuadro 6.45: Capacidades caloríficas calculadas de la caldera 
Salida del Calor Específico (Cp) (lbmollh)*(Cp Componentes Incinerador (Cp) 
(lbmol/h) (J/mol K) BTU!Ibmol°F )BTU/h*°F 
N2(g) 5105.1679 32.02633117 7.647887884 39043.7519 
C02(g) 147.7447 54.48002317 13.00982953 1922.1333 
H20(g) 785.1762 41.83172152 9.989415098 7843.4505 
S02(g) 524.9095 55.00675014 13.13561193 6895.0078 
02(g) 569.7057 35.13611872 8.39050515 4780.1183 
¿(ni • Cp¡) = 60484.4618 
Fuente: Cuadro 6.44 
Q = l:(n¡ * Cp¡)*(T2-T1 ) Ec.(6.29) 
Q= 60484.4618 (752-2084)°F=-80565303.18 BTU/h 
Calor perdido por el Gas = Calor ganado por el Agua 
AGUA: 
• Para la Temperatura de entrada del Agua a la Caldera de Calor Residual se 
tomará: 
Según: "Estudio de Impacto Ambiental (EsiA) Modernización de Refinería 
Talara" el agua de mar en el área de estudio presenta un promedio de 
temperatura de 23.3°C (73.94°F) en la temporada de verano. [lOO] 
• Para la Temperatura de salida del Agua de la Caldera de Calor Residual se 
tomará: 
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Según Laursen, J.K. & Jensen, F.C. (p. 83). El calor de reacción dellncinerador y 
del convertidor es recuperado en forma de vapor saturado a una presión de 60 bar que es 
generado por la Caldera de calor residual (Waste Heat Boiler). [61] 
De la Tabla de Agua Saturada del libro de Termodinámica de Yunus A. Cengel a 
60 bar (870psia) la Temperatura del Vapor Saturado es 528°F 
Entonces: 
T 1= 73.94°F (Agua a temperatura de Ambiente) 
T2= 528°F (Agua como vapor Saturado) 
I'>H para el H20 (1, 73.94°F) ..¿H20 (v, 528°F) 
Se emplearan tablas de vapor para determinar I'>H para calentar el agua 1 íquida de 
73.94°F a 2!2°F, vaporizada, calentar el vapor de 2!2°F a 528°F 
Y calcular: 
Ml = h1 + h2 + h3 Ec.(6.40) 
Para el Agua: 
Q = m[h1 + h2 + h3] 
PARA HALLAR h1: 
Ec.(6.41) 
De la tabla 3.2. Heat Capacity of Liquid-Tnorganic Compounds. Chemical 
Properties Handbook 
Tpromcd;o= (73.94+212) °F/2= 142.97°F = 334.65K 
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Cuadro 6.46: Calculo de la capacidad calorífica del agua de 
73.94 ·e a 212 ·e 
Componente Calor Específico (Cp) (Cp) (Cp) J/mol K BTU/Ibmoi.°F BTU/lb°F 
Hz O m 75.0883 17.9311 0.9962 
Fuente: Handbook 
Cp (IJ I42.97°F= 0.9962 BTU/Ib°F 
h¡=0.9962 BTU/Ib°F (212-73.94)°F= 137.53 BTU/Ib 
PARA HALLAR h2: El calor de vaporización del Agua 
T promedio= (212+528) °F/2 = 370°F (46IK) 
Cuadro 6.47: Calculo de la capacidad calorifica del agua de 
212 "F a 528 "F 
Componente Calor Específico (Cp) (Cp) (Cp) J/mol K BTU/lbmol°F BTU/lb°F 
HzO(v) 34.8261 8.3165 0.4620 
Fuente: Handbook 
Cp (v) 370°F= 0.4620 BTU/Jb°F 
h3= h@J70°F= 0.4620 BTU/]b°F (528-212) °F= 146.00 BTU/Jb 
Reemplazando en la ecuación(6.38) 
m1 = Qj(h1 + h2 + h3 ) Ec.(6.42) 
80565303.18 BTU 
m - h 1-
(137.53 BTU + 970.30 ~ + 146.00 BTU) lb lli lli 
m1= 64255.2808lbH,O/h 
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6.2.2.2.2. Bálance de calor en el enfriador del gas (Gas Cooler) a la salida de la 
tercera cama del Convertidor S02 
GAS 
Tent = 836.6°FI 
Tsal = 554°F 
T. . = C B36.6oF+SS4oF) = 695 3 op (641 5K) 
promed10 2 • • 
DATOS DE CALOR ESPECIFICO: Para la corriente de gas disponible en 
"Chemical Properties Handbook", table 2-2 (Heat Capacity of Gas - Inorganic 
Compounds) 
99Cuadro 6.48: Tabulacion de las capacidades caloríficas de los componentes en funció 
la temperatura del enfriador del gas de laa tercera cama del Convertidor de S02 
Componentes Calor Espcificos C1.=A+BT+CT2+DT3+ET4 
(Cp-Joue/(mol k)), T-K 
N2cg¡ 29.342-3.5395x 1 o·'r + 1.0076x 1 O"'T" -4.31 1 6xl o·"r'+2.5935xl o·"T 
C02(g¡ 27.437+4.2315xl o·"T-1 .9555x 1 o·'T1+ 3.9968xl o·"T' -2.9872x 1 o·"T" 
H20Cgl 33.933-8.4186xl o·'T+2.9906xl o·'T1 -1.7825x!O.'T'+3.6934xl o·ILr 
so2(g) 29.637+ 3.4 735xl o·"T +9.2903x 1 o·"r" -2.9885x 1 o·'T'+ 1.0937xl o·• 'T 
SOJ(gl 22.466+ 1.198lxl o· T-9.0842xl o·'T'+2.5503xl o·'T' -7.9208xl o·"T 
02(g) 29.526-8.8999xl O"'T + 3.8083x 1 O"'T' -3.2629xl O"'T'+8.8607x 1 o·ILT' 
Fuente: Handbook 
Las capacidades caloríficas a esta temperatura son calculadas y tabuladas como 
sigue: 
IJ/mol K= 0.2388 BTU/lbmol. op 
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Cuadro 6.49: Capacidades caloríficas calculadas del enfriador del gas de la tercera cama del 
Convertidor de S02 
Componentes lbmol/h salida de Calor Específico (Cp) (Cp) (lbmol/h)*(Cp)-la 3ra Cama J/mol K BTU/lbmoi°F BTU/h*°F 
N21gl 5105.1679 30.12360416 7.193516673 36724.1105 
C021•1 147.7447 47.53928782 11.35238193 1677.2542 
H20121 785.1762 36.75928297 8.778116773 6892.3680 
so21•1 10.4982 49.70546808 11.86966578 124.6100 
S031•1 514.4113 68.53904739 16.36712452 8419.4343 
02(g) 312.5000 32.3 7550111 7. 731269664 2416.0218 
¿:cni•Cp,) = 56253.7989 
Fuente: Cuadro 6.48 
Q = l:(n; • Cp;)*(T2-T,) Ec.(6.29) 
Q= 56253.7989 (554-836.6) °F= -15897323.56 BTU/h 
Calor perdido por el Gas = Calor ganado por el Agua 
AGUA: 
• Para la Temperatura de entrada del Agua a la Caldera de Calor Residual se 
tomará: 
Según: "Estudio de Impacto Ambiental (Es!A) Modernización de Refinería 
Talara" el agua de mar en el área de estudio presenta un promedio de 
temperatura de 23.3°C (73.94°F) en la temporada de verano. [lOO) 
• Para la Temperatura de salida del Agua de la Caldera de Calor Residual se 
tomará: 
Según Laursen, J.K. & Tensen, F.E. (p. 83). El calor de reacción del 
convertidor es recuperado en forma de vapor saturado con una presión de 60 
bar por el enfriador del gas (Gas Cooler) que enfría la corriente baja del 
Reactor que sale de la última cama del catalizador (Convertidor S02). [61) 
De la Tabla de Agua Saturada del libro de Termodinámica de Yunus A. Cengel a 
60 bar (870psia) la Temperatura del Vapor Saturado es 528°F 
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Entonces: 
T 1= 73.94°F (Agua a temperatura de Ambiente) 
Tz= 528°F (Agua como vapor Saturado) 
Mi para el H20 (1, 73.94°F) -:1> H20 (v, 528°F) 
Se emplearan tablas de vapor para determinar L1H para calentar el agua líquida de 
73.94°F a 212°F, vaporizarla, calentar el vapor de 2]2°F a 528°F 
Y calcular: 
Mi = h1 + h2 + h3 Ec.(6.40) 
Para el Agua: 
Ec.(6.41) 
PARA HALLAR h1: 
De la tabla 3.2. Heat Capacity of Liquid-lnorganic Compounds. Chemical Properties 
Handbook 
Tpromect;0 = (73.94+212) °F/2= 142.97°F = 334.65K 
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Cuadro 6.50: Calculo de la capacidad calorífica del agua de 
73.94 "Fa 212 "F 
Calor (Cp) (Cp) Componentes Específico 
(Cp) J/mol K BTU/Ibmol.°F BTU/lb°F 
H20(I) 75.0883 17.9311 0.9962 
Fuente: Handbook 
Cp (IJ 142.97°F= 0.9962 BTU/Ib°F 
hl=0.9962 BTU/Ib°F(212-73.94tF= 137.53 BTU/Ib 
PARA HALLAR h2: El calor de vaporización del Agua 
T promedio= (212+528) °F/2 = 370°F (46IK) 
Cuadro 6.51: Calculo de la capacidad calorífica del agua de 
212 "Fa 528 "F 
Componentes Calor Específico (Cp) (Cp) (Cp) J/mol K BTU/lbmol°F BTU/Ib°F 
H20(v) 34.8261 8.3165 0.4620 
Fuente: Handbook 
Cp (vJ 370°F= 0.4620 BTU/Ib°F 
h3= h@J7Q°F= 0.4620 BTU/Ib°F (528-212) °F= 146.00 BTU/Ib 
Reemplazando en la ecuación Ec.(6.42) 
15897323 56 BTU 
- o h 
mz-
( 137.53 BTU + 970.30 BTU 146.00 !!:!:!.) lb lb+ lb 
m2=12678.9939 lbH20/h 
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Según Laursen, J.K. & Jensen, F.E. (p. 83). El vapor saturado se almacena en un 
depósito (drum) que forma parte del Sistema de Vapor (Steam System) y es utilizado para 
el enfriamiento de las camas catalíticas del reactor. [61] 
La masa total de H20 que entra al drum (depósito) es: 
m 3 = m 1 + m 2 Ec.(6.43) 
m3 = 64255.2808lbH 20/h + 12678.9939lbH2 0/h = 76934. 2747lbH20/h 
6.2.2.2.2.1. Balance de agua en el sistema de vapor 
es: 
Según: CENGEL, Y.A. (p. 197). El Balance de calor para una mezcla de masas 
Ec.(6.44) 
lb 
m 1 = 64255.2808 h 
hl@60ba,(870ps;a¡= 1196.99 BTU/lb 
lb 
m2 = 12678.9939-¡; 
h2@60bm(870 ps;a¡= 1196.99 BTU/lb 
Reemplazando en la Ecuación 6.41, se tiene: h3= 1196.99BTU/Ib, se encuentra a 
60 bar (870 psia) 
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LA RELACIÓN VAPOR ES ÁCIDO SULFÚRICO PRODUCIDO: 
Según: WSA-DC-tecnologia Topsoe WSA de nova gera9ao para gases com maior 
teor de S02e alta conversao. Cobras 2009 -Florianópolis, Brazil.Torben 
Christensen.HALDOR TOPS0E. 
Se generará vapor de alta presión, aproximadamente 2-3 toneladas de vapor de 
alta presión/ tonelada de ácido sulfúrico producido. [103] 
lbH2 0 1Kg lTM 24h 
mH 0 = 76934.2747 -h- X 2 2 lb X X -d. = 839.2830 TMD de vapor de H20 ' . lOOOKg 1a 
839.2830 TMD de vapor de H2 0 
560 TMD de H2S04 producido 
TM de vaoir de H2 0 
= 1. S ----,-.,......,..---,----:---=--
™ de H2S04 
. TM de vapor de H2 0 . Se aproxima a las 2 que fue menciOnado antes. 
TM de H2S04 
6.2.2.2.3. Balance de calor para el enfriamiento del gas con vapor de agua saturada 
de las camas del Convertidor S02 
Según Laursen, J.K. & Jensen, F.E. (p. 83). El vapor saturado se almacena en un 
depósito (drum) que forma parte del Sistema de Vapor (Steam System) es utilizado para el 
enfriamiento de las camas catalíticas del reactor y luego es exportado como vapor 
sobrecalentado, por lo general a más de 400°C; este calor en exceso también se puede 
transformar en energía eléctrica en una turbina o se puede utilizar como medio de 
calefacción en otras unidades de proceso. [61] 
6.2.2.2.3.1. Enfriador de gas (Gas cooler) en la salida de la segunda cama 
GAS: 
Tent = 926.6 °F Tsal = 818.6 °F 
T _ ( 926.6'F+818.6'F) promedio- 2 872.6°F (7 40 K) 
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DATOS DE CALOR ESPECIFICO: Para la corriente de gas disponible en "Chemical 
Properties Handbook", Table 2-2 (Heat Capacity of Gas- Inorganic Compounds) 
Cuadro 6.52: Tabulacion de las capacidades caloríficas de los componentes en 
función de la temperatura del enfriador del gas de la segunda cama del Convertidor 
de SOz 
Componentes Calor Específicos Cp=A+BT+CT2+DT3+ET4 
(Cp- Joue/(mol k)), T-K 
Nz(g) 29.342-3.5395x 1 o·'T + 1.0076xl O''T2 -4.3116xl o·YT'+2.5935x1 o· 'T' 
COz(gl 27 .437+4.2315xl o·2T-1.9555x 1 o·'T2+3.9968x1 o·YT' -2.9872x 1 O'"T' 
H20(gl 33.933-8.4186x 1 o·>T +2.9906x 1 o·'T" -1.7825x 1 o·'T,+ 3.6934x1 o·' 2T" 
soz(c> 29.637+3.4'/35xl o·"T +9.2903xl 0-0T2 -2.9885x 1 o·'T'+ 1.0937x1 o·''T" 
SOJ(gl 22.466+ 1.1981xl o·'T-9.0842x 1 o·'T2+2.5503x!O-'T' -7.9208x 1 o·"T 
02(g) 29.526-8.8999x 1 o·'T +3.8083x 1 o·'T2"3.2629x 1 o·'T'+8.8607xl o·•-1 
Fuente: Handbook 
Las capacidades caloríficas a esta temperatura son calculadas y tabuladas como 
sigue: 
IJ/mol K= 0.2388 BTU/Ibmol. °F 
Cuadro 6.53: Capacidades caloríficas calculadas del enfriador del gas de la segunda 
cama del Convertidor de S02 
Salida de la Calor (Cp) (lbmol/h)*(Cp) Componentes 2da Cama Específico (Cp) 
(lbmol/h) (J/mol K) (BTU/Ibmol°F) BTU/h*°F 
N21•l 5105.1679 30.57099399 7.300353364 37269.5298 
C021• 1 147.7447 49.57180538 11.83774713 1748.9644 
HzO!ol 785.1762 37.964168 9.065843318 7118.2840 
SOu., 30.4448 51.59778086 12.32155007 375.1265 
SOJI•l 494.4648 71.4772308 17.06876272 8439.9019 
Ozrol 322.4733 33.22929144 7.935154797 2558.8754 
L(ni • Cp) = 57510.6819 
Fuente: Cuadro 6.52 
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Q = l:(n¡ • Cp¡)*(T2-T1 ) Ec.(6.29) 
Q= 57510.6819 (818.6-926.6) °F= -6211154 BTU/h 
Calor perdido por el Gas =Calor ganado por el Agua 
AGUA 
Q= mCp(T2 -T,) Ec. (6.28) 
Dónde: 
T1 = 528oF 
m =76934.2747lbH 2 0/h 
Se asumirá el valor T2 , iterando cada valor en la Ec.(6.42), hasta obtener un calor 
igual al calor perdido por el gas, pero con signo contrario pues es el calor ganado por el 
agua. 
De la Table 2.2. Heat Capacity of Gas-lnorganic Compounds. Chemical 
Properties Handbook 
Cuadro 6.54: Calculo de la temperatura que sale del Eufriador de la segunda cama (T2) 
en función al calor (Q) 
T2 T promedio T promedio Calor Específico (Cp) (Cp) Q (of) (K) (Cp) (J/mol K) (BTU/lbmol°F) (BTU/lb°F) (BTU/h) 
600 564 568.6 35.9237 8.5786 0.4766 2639950 
650 589 582.4 36.0780 8.6154 0.4786 4492459 
696 612.00149 595.2 36.2221 8.6498 0.4805 6211154 
Fuente: Handbook 
Se encuentra que T2 =696°F (369°C) 
343 
6.2.2.2.3.2. Enfriador de gas (Gas cooler) en la salida de la primera cama 
GASCOOLER: 
Tsal = 800.6 °F 
T _ ( 1142.6°F+800.6°F) promedio- 2 971.6°F (795 K) 
DATOS DE CALOR ESPECÍFICO: Para la corriente de gas disponible en 
"Chemical Properties Handbook", table 2-2 (Heat Capacity of Gas - lnorganic 
Compounds) 
Cuadro 6.55: Tabulacion de las capacidades caloríficas de los componentes en 
función de la temperatura del enfriador de la primera cama del Convertidor de 
so2 
Componentes Calor Específicos Cp=A+BT+CT2+D~+ET4 
. (Cp-Joue/(mol k}}, T-K 
N2(g) 29.342-3.5395xl o·'T + 1.0076x1 o·'T" -4.3116xl o·'T'+2.5935x 1 o·'-'T" 
C02(g) 27.437+4.2315x1 o·"T -1.9555x 1 o·'T'+3.9968x1 o·'T' -2.9872x 1 o·"T" 
H20(g) 33.933-8.4186x 1 o·'T +2.9906x 1 o·'T" -1.7825x 1 o·'T'+ 3.6934x1 o·'"l"~ 
so2(g) 29.637+3.4735x1 o·"T+9.2903xl o·"T¿-2.9885xl o·'T'+1.0937xl o·' 'T" 
SOJ(gJ 22.466+ 1.1981 X 1 o·'T-9.0842x 1 O"'T'+2.5503xl o·'T' -7.9208x 1 o·"r 
02(g) 29.526-8.8999x 1 o·'T + 3.8083x1 O''T" -3.2629x 1 o·'T'+8.8607x 1 o·'"T 
Fuente: Handbook 
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Las capacidades caloríficas a esta temperatura son calculadas y tabuladas como 
sigue: 
IJ/mol K= 0.2388 BTU/lbmol. op 
Cuadro 6.56: Capacidades caloríficas calculadas del enfriador del gas de la primera cama 
del Convertidor de S02 
Salida de Calor 
Componentes la lra Específico(Cp) (Cp) (lbmol/h)*(Cp) Cama (J/mol K) (BTU/Ibmol°F) (BTU/h*°F) lbmol/h 
Nz'"' 5105.1679 30.83357421 7.363057522 37589.6450 
COu.1 147.7447 50.60708238 12.08497127 1785.4904 
HzOtel 785.1762 38.66055469 9.232140461 7248.8565 
SOu.1 161.6721 52.4758594 12.53123522 2025.9515 
so3(e) 363.2374 72.79836835 17.38425036 6314.6097 
Ou., 388.0870 33.66468055 8.039125716 3119.8800 
¿(ni•Cp)= 58084.4332 
Fuente: Cuadro 6.55 
Q = }::(n; • Cp;)*(T2-T1 ) Ec. (6.29) 
Q= 58084.43321 BTU(800.6-1142.6) °F= -19864876 BTU/h h.°F 
Calor perdido por el Gas= Calor ganado por el Agua 
AGUA 
Ec.(6.28) 
Dónde: 
T1 = 696°F 
m =76934.2747 lbH2 0/h 
Se asumirá el valor T' 2 , iterando cada valor en la Ec.(6.42), hasta obtener un calor 
igual al calor perdido por el gas, pero con signo contrario pues es el calor ganado por el 
agua. 
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De la Table 2.2. Heat Capacity of Gas-Jnorganic Compounds. Chemical 
Hroperties handbook 
Cuadro 6.57: Calculo de la temperatura que sale del enfriador (T2) de la primera 
cama en función del calor Calor (Q) 
T'z T p•omedio ("F) T p•omedio(K) 
800.00 748.00149 670.8 
900.00 798.00149 698.6 
954.21 825.1059 713.6144 
Fuente: Heandbook 
Se encuentra que T' 2 = 954.21 op (512°C) 
6.2.2.3. Condensador WSA 
(Cp) BTU/Ib°F Q(BTU/h) 
1.0000 8000935 
1.0000 15694363 
1.0000 19864875.9441 
Segun Laursen, J.K. (2007) (p. 2). El condensador WSA es del tipo casco y tubo 
vertical de película descendente condensador/concentrador con tubos hechos de vidrio de 
boro silicato resistente al ácido y a los golpes. 
El gas de proceso fluye dentro de los tubos, el cual se enfrían en el exterior por el 
aire ambienteen contracorriente con el flujo patrón. El ácido sulfúrico se condensa en los 
tubos y fluye hacia abajo mientras se concentra en contracorriente en contacto con el gas 
de proceso caliente. [33] 
T 1= 25°C = 77°F (aire de ambiente) 
El aire saldrá el condensador WSA en aproximadamente 200-250 oc 
Tomando el valor medio del intervalo para el aire que sale del condensador, se 
adopta el valor de: 
T2 = (200+250) =225oC= 437oF 
2 
T - c77•F+437•F) 257°F = 398K promedio- 2 
Qganado por el aire = Qperdido por el gas de proceso Ec.(6.43) 
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DATOS DE CALOR ESPECIFICO: Para la corriente de gas disponible en "Chemical 
Properties Handbook", table 2-2 (Heat Capacity ofGas- Inorganic Compounds) 
lJ/mol K= 0.2388 BTU/lbmol.°F 
Cuadro 6.58: Calor especifico de los componentes del aire 
Componentes ll¡ (Cp;) (Cp;) n;*Cp; 
lbmol/h J/mol K BTU/Ibmo1°F BTU/h°F 
02(g) 1469.7467 30.1816 7.2074 10592.9959 
N2t•l 5529.0470 29.2640 6.9883 38638.3796 
H20(v) 281.8764 34.2885 8.1881 2308.0324 
Total 7280.6701 51539.4079 
Fuente: Heandbook 
El calor ganado por el aire es: 
Q = :2:(n¡ * Cp¡)(T2 - T1 ) Ec.(6.29) 
Q= (51539.4079 BTU/h. °F)*(437°F-77°F) 
Q=l8554186.85 BTU/h 
6.2.2.4. Enfriador del Ácido Sulfúrico producido 
Según: Simulation of a WSA process for S02 containing off gases from the 
metallurgical industry. Lund University, Faculty of Engineering LTH, Department of 
Chemical engineering Haldor Topsoe A/S. (pp. 6, 8) 
El ácido sulfúrico se enfría a aproximadamente 1 00°C por el aire de ambiente que 
pasa sobre el lado de la carcasa. El ácido condensado se mezcla con ácido circulante frío 
antes de entrar en el recipiente de ácido. La mezcla se obtiene a una temperatura de 70°C, 
se enfría en un enfriador de placas con agua, antes ser bombeado a un tanque de 
almacenamiento luego se enfría adicionalmente hasta 40°C. El ácido sale del condensador 
con una concentración media de un mínimo de 98% en peso. [81] 
Segun Laursen, J.K. & Jensen, F.E. (p. 83) 
El gas de proceso depurado sale del condensador WSA a aproximadamente 
1 00°C, luego es recogido en ladrillos resistentes al ácido alineados en la parte inferior y se 
enfría a 30-40°C (en nuestro caso 30°C) en un intercambiador tipo placa refrigerado con 
agua y luego bombeado al almacenamiento. [61] 
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73.94°F=23.3°C 
------------- -------------- ______ , 1------,: 
' 
' 1---_J, 
-------------- ---------- ---------· 
T . = (212'F+B6'F) = ¡4gop ("'&K) promedto 2 .) .) 
Figura: 6.20 'Enfriador de Acido Sulfurico producido 
Fuente: Las Autoras 
DATOS DEL CALOR ESPECÍFICO: 
Para la corriente de líquido disponible "Chemical Properties Hondbook" son 
tabuladas como sigue (Tabla 3-2 Capacity ofLiquid- Jnorganic Compounds) 
Cuadro 6.59: Tabulacion de las capacidades caloríficas de los componentes en función 
de la temperatura del acido sulfúrico producido 
Componentes Calor Especifico Cp = A+BT+CT
2+DT3 
Cp- Joule/(mol.k), T -K 
H2S04(1¡ al 98% p/p 26.004+7 .0337xl o-1 T -1.3856xl 0_3 T2+ 1.0342xl o·6T3 
H20(I) 92.053-3.9953x 1 o·2T -2.11 03x 1 0-4T2+5.3469xl o·7T3 
Fuente: Handbook 
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De la Table 3.2. Heat Capacity of Liquid-lnorganic Compounds. Chemical Properties 
Handbook 
Cuadro 6.60: Capacidades caloríficas calculadas del Enfriador del Ácido Sulfúrico 
Salida ácido Calor (Cp) (lbmol/h)*(Cp) Componentes circulante frío Específico 
(lbmol/h) (Cp) J/mol K BTU/Ibmoi°F BTU/h*°F 
H2S04(1¡ al 98% p/p 514.4113 145.3817 34.7171 17858.8906 
H20(1¡ 57.1568 75.0867 17.9307 1024.8626 
TOTAL 571.5681 L (ni* Cp;) = 18883.7531 
Fuente: 6.59 
Q = (n¡ * Cp¡)*(T2 - T1 ) Ec.(6.29) 
Q = 18883.7531 ~:~ * (86- 212)°F =-2379353 B:U 
AGUA: 
Tsal = 1 04°F 
T pmmed;o= 88.97°F (304.65°C) 
Cuadro 6.61: Capacidad calorífica del agua de Enfriamiento de 73.94 •F a 104 •F 
Componentes Calor Específico (Cp) (Cp) BTU/Ibmol°F (Cp) J/mol K BTU/Ib°F 
H20(1) 75.4137 18.0088 1.0005 
Fuente: Handbook 
Cp @88.9rF= 1.0005 BTU/Ib.°F 
Ec.(6.30) 
2379353 ~ 
m= h 
1.0005 ~~o~* (104- 73.94)°F 
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lbH20 de enfriamiento 
m= 79114.84 h 
De la Tabla a.5 del libro "Problemas de Ingeniería Química" de Joaquin Ocon 
Garcia. 
La densidad (p) a 88.97°F (31.65°C) a 14.7 psi es igual a 995.1 Kg/m 3 (62.12 
El agua de enfriamiento utilizado es: 
lb 1 pie3 . . 
79114.84- • · lb = 1273.50 -h de agua de enfnamzento 
h 62.12-.-pré 
La relación Agua de enfriamiento/TM de ácido producido es: 
pie 3 1m3 m 3 24h m3 
1273.50-h- x 35.31 pie 3 = 36.1-¡;- x D = 865.61) 
m3 
865.6 0 m 3 de agua de enfriamiento 
560 ™ = 1.5 TM de ácido producido 
D 
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6.3. DISEÑO DE EQUIPOS 
6.3.1. DISEÑO DE EQUIPOS DE LA PLANTA DE ENDULZAMIENTO DE 
GASES ÁCIDOS 
Entre los equipos principales están: Columna de Absorción "C-Ol", Columna de 
Desorción "C-02". 
Entre los equipos auxiliares están: Intercambiador MDEArica!MDEApobre "E-
DI", Enfriador MDEApobre "E-02", Condensador de la cabeza de la Columna 
Desorbedora "E-03", Reboiler de la Columna Desorbedora "E-04", BotellÓn de Reflujo de 
la Columna Desorbedora "V-01", Bomba de MDEApobre "B-01", Bomba de Reflujo del 
condensado a la cabeza de la Columna Desorbedora "B-02". 
6.3.1.1. DISEÑO DE LA COLUMNA ABSORBEDORA 
6.3.1.1.1. Cálculo del diámetro del Absorbedor: 
La determinación del diámetro de la columna Absorbedora requiere de un cierto 
número de cálculos que dependen fundamentalmente del tipo de relleno elegido y de la 
caída de presión a lo largo de la columna. Este tipo de cálculos permitirán saber si la 
sección de la columna es la adecuada para el buen funcionamiento y garantizar el buen 
contacto entre el líquido y el vapor. 
Existen diversas correlaciones en la bibliografía para poder estimar la caída de 
presión en torres de relleno. La relación utilizada es la Fig. 6.23 para empaques 
estructurados, utilizando el factor de empaque Fp el cual es empíricamente determinado 
para cada tipo de empaque, el valor se toma de la Fig.6.21 (Tabla 14-14 "Characteristics of 
Structured Packings"de la sección 14 del Perry's Chemical Engineers' gth edition). 
Donde Les la velocidad superficial de masa del líquido (lb/pies2.h), G velocidad 
superficial de masa del gas (lb/pies2.h), L' velocidad del flujo másico del líquido (lb/h), G' 
velocidad del flujo másico del gas (lb/h), Lm velocidad del flujo molar del líquido 
(lbmol/b), Mg masa molecular del gas (lb/lbmol), PL densidad del líquido (lb/pies\ PG 
densidad del gas (lb/pies\ Fp factor del empaque (pies-1), LlP flood caídade presión (p1g 
H20/pies), v viscosidad cinemática del líquido en centistokes (eS), Cs factor-e basado en 
el área de la sección superficial de la torre (pies/s), u velocidad superficial del gas (pies/s), 
S área de la sección transversal (pies2), D diámetro (pies), T temperatura en grados 
Fahrenheit (°F) y Rankine (R), y P presión absoluta en lb/plg2 (psia). [1 04] 
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PARA EL GAS DE INGRESÓ: 
G'= 176592.81391b/h 
Mg= 21 .562 lb/lbmol 
T= 88°F=548R 
. _ 21.562 lbflbmol 184.7 psi 492 R _ . 3 pg (corregida)- 359 pies 3 /lb mol x 14.7 psi x 548 R- 0·6775 lb/pies 
PARA EL LÍQUIDO: 
L'= 345445.9114 lb/h 
El solvente ingresa a 1 05°F, y empleando el Software HYSYS V 7.0 con los 
datos: 
P= 180 psia, 
T=l05°F, 
Lm=l 0265.4509 lbmol/h,y composición molar: 
Cuadro 6.62: Composición que llega al Absorbedor 
Componentes lbmol/h X¡ 
H20 8906.6893 0.8676 
MDEA 1345.3084 0.1311 
H2S 13.4531 0.0013 
Total 10265.4509 1.0000 
Fuentes: Las autoras 
Se encuentra: 
PL = 64.63 lb/pies3 
v = 4.811 eS 
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14·62 EQUIPMENT FOR DISTILLATION, GAS ADSORPTION, PHASI DISPERSION, AND PHASE S!PARATION 
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Figura 6.21: Caracateristicas del empaque estructural 
Fuente: Perry 8TH 
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\e, 
Figura 6.22: Empaque MellapakPius 
252.Y. 
Fuente: Stuctured Packings for 
Distillation, Absorption and Reactive 
Distillation. Sulzer Chemtech. Pág. 4 
TIPO DE EMPAQUE: MellapakPlus 252.Y 
MATERIAL: Láminas delgadas de metal típicamente 0.004" -0.008" 
APLICACIÓN: Columnas Absorción/ Deserción 
DlAMETRO Y RANGO DE OPERACIÓN: Desde 80 mm hasta 12 m (según el 
tipo).Vacío de alta presión, carga de líquido de 0,2 a más 200 m3/m2h 
De la Tabla Figura 6.21 para el empaque Mellapak Plus 252Y 
1'1P flood= 0.12 Fp0 7 Ec. (6.45) 
F _39 X 0.304Bm = ~ 
P m lpie lpie 
fi.P flood= 0.12 Fp07 = 0.12 (11.8872) 0·7 = 0.6788 plgHzO 
ptes 
. L L1 /S L1 Sabiendo que: - = - = -
G G1/S Gt 
Ec.(6.46) 
Entonces en la parte inferior de la Columna se tiene: 
!:. (pg) 05 = 345445.9114lb/h (0.6775lbfpies') 05 = 0.2003 
G pL 176592.Bl39lb/h 64.63lb/pies3 
Usando la Figura 6.23 para el Empaque Estructurado sacado del Perry' s Chemical 
Engineers' Hanbook 81h Edition. 
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EQUIPMENT FOR DISTILLATION ANO GAS ABSORPTION: PACKED COLUMNS 
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Figura 6.23: Grafico de Flujo versus Capacidad 
Fuente: Perrv gth 
Cs (11.8872) 0·5 (4.811) 0·05 = 1.03 
Cs = 0.2762 piesjs 
Cs =u . ~ = 0.2762 piesfs ~pL=:pg 
0.6775 
u. (64.63 _ 0_6775) = 0.2762 piesfs 
u= 2.6832 piesfs 
G, Se expresada en masa de gas por hora y por unidad de área de la sección 
transversal, considerando la torre vacía. Por lo tanto, G está relacionado con la u velocidad 
superficial del gas por medio de la ecuación: [62] 
Ec. (6.47) 
G = 2.6832 pies X 0.6775~ =1.8179 _lb_ X 36005 = 6544.5455-11-'-
s pies3 pies2 .s lh piesz.h 
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El área de Sección transversal de la Columna es: 
176592.8l39lb 1 h 
S = lb 26.9832 píes 2 
6544.5455 1 píes 2 ./t 
rr D 2 S= rr. r 2 = -·- Ec (6 48) 4 . . 
D= J":' Ec.(6.49) 
D= ~ = 5.8614 pies (70.3369 plg) (1.7866 m) (1786.6 mm) 
6.3.1.1.2. Cálculos de la altura de la Columna: 
Según el artículo publicado por Retrofit of H2S selective Amine Absorber-AIChE 
Paper "Retrofit of a H2S Selective Amine Absorber Using MellapakPlus Structured 
Packing". El número de Unidades de Transferencia de un absorbedor que incluye la 
reacción de un componente con el disolvente se define: 
NTU = ln (Yin,qreso) Ec.(6.50) 
Y salida 
Donde Y es la fracción molar 
Debido a la selectividad de la MDEA, porque hay una significativa diferencia en la 
reacción entre la Amina-H2S y Amina-C02. 
La reacción HzS con la molécula de la alcanolamina es rápida. En comparación con la 
velocidad de reacción del COz, la cual es lenta. 
Como se puede apreciar en la gráfica el Número de Unidades de Transferencia 
tanto para el HzS y COz en pruebas de laboratorio usando MellapakPius M252Y. Se 
aprecia que los NTU son básicamente del Hz S, mientras que para el C02 tiende a cero. [52] 
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Number of Transfer Units 
".------
"1------lf----¡>---------~--; 
NTU Frequency Diagram 
[~~------
~ 
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g 10 tl ll ·~ 
tnu·. (H2S Removal) 
Figura 6.24: Número de unidades de transferencia 
Fuente: Retrofit ofH2S selective Amine Absorber-AlChE Paper 
De la Ec. (6.50): 
Yfngreso= 0.064141 
(
0.064141) 
NTU = In Sx10 _S = 7.1568 = 7.16 
Harrison y France (Loe cit) presentó la única regla general para la eficiencia de 
los empaques estructurados como una función del rizo del empaque.Kister y Larson 
expresaron en términos del área de superficie por unidad de volumen (ap) para acomodar 
una gama más amplia de geometrías de empaque. La expresión final es: 
HETP'= IOOCxy + 0.10 
Up 
Ec.(6.51) 
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Las áreas específicas de superficie se enumeran en la Figura 6.21 (Tabla 14-14 
Characteristics ofStructured Packings). 
Para sistemas intermedios de tensión superficial (algunas aminas y gliocoles, cuya 
tensión superficial en condiciones de columna es de 40 a 50 Mn/m), el HETP obtenido a 
partir de la Ec.(6.51) necesita ser multiplicado por 1.5. Para empaques estructurados, Cxy 
para la mayoría (<300 m21m\ No hay datos suficientes para determinar Cxy para altas 
áreas específicas. 
Siendo ap= 250 m2/m3 de la Figura 6.21 (de la Tabla 14-14 Characteristic of 
Structured Packings). 
Cxy = 1.45 
HETP= 1.5 (HETP') Ec. (6.52) 
HETP'= 1 OOcxy + 0.10 Ec. (6.51) 
ap 
HETP'= 100(1.45) + 0.10 = 0.68m 
250 
HETP= 1.5(0.68 m) =1.02m x 3'280840 ft = 3.3465 pies 
lm 
Utilizando la Ecuación: Zp=(HoG)(NoG)=(HETP)(N1) Ec.(6.53) del Perry's Chemical 
Engineer' s Handbook de la Eficiencia de Empaques HETP vs Transferencia fundamental 
de masa. [104] 
Zp= (3.3465 pies)(7.16)= 23.9500 pies (7.3000 m). 
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6.3.1.1.3. Cálculo del número de lechos 
Debido a que en Sulzer Chemtech, publica en su literatura "Efficiency Benefits of 
High Performance Structured Packings" en sus numerosas pruebas de su empaque 
estructurado MellapakPlus 252Y. [53] 
Se tiene que: 
Diámetro de la columna: 
Column Diameter (diámetro de la columna) 
Bed Depth (Profundidad del lecho) 
4ft 1 
= 12ft 3 
Es decir que la profundidad del lecho es 3 veces el diámetro de la columna y no 
debe sobrepasarse. 
Entonces: 
Diámetro de la Columna= 5.8614 pies (1.7866 m) 
Profundidad de/lecho= 3(5.8614 pies)= 17.5842 pies(5.3597m) 
Dado que en este caso su valor es de 23.95 pies= 24 pies. 
Se opta por una columna con 2 lechosde 12 pies cada uno (3.65 m"' 4m) 
6.3.1.1.4. Carga específica del líquido, "1" 
Siendo "1" (carga específica del líquido) en: gpm/ pie2 (m3/h.m2) [55] 
1 pie3= 7.481gal 
lh= 60min 
Pa(corregida)= 0.6775lbfpie 3 
PL = 64.63 lb/pie 3 
lb 
G = 6544.5455 . 2 h ple . 
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- _E_ = 0.2003 L (p )o.s 
G PL 
(
0.6775 lbf ie 3 ) 0'5 
----;-;:-X p = 0.2003 
6544.5455 _!!!__ 64.63 lb jpie 3 
pte 2 .h 
lb 0.2003x6544.5455 -.-,- lb 
1 = pte .h = 12802 2564 -,.-,-
(
0.6775lbfpie3)05 · pie 2• h 
64.63 lbjpte3 
lb 1pie 3 
1 = 12802.2564 . 2 h X 6 6 lb pte . 4. 3 
pie 3 7.481gal 
1 = 198.0854 pie 2 • h x 1pie 3 
pie 3 
198.0854 . 2 h pte . 
gal 
24.6979 . . 2. 
mm.pte 
1=246979 gal X lm'/m'.h =603862 m' 
· min.pie 2 0.4090 gpmfpie2 • m 2 .h 
Se divide entre dos para alimentar los dos lechos del empaque 
1 Y,= 99.0427 pies3/pie2.h 
1 Y,= 12.3490 gal/min.pies2 
6.3.1.1.5. Internos de Columna (Column Internals) 
El máximo rendimiento de la columna se puede lograr sólo si se adapta con 
precisión los interiores de columna tanto para sus empaques y su aplicación específica de 
proceso. 
Según su diámetro y carga específica de líquido se encuentran los internos 
adecuados. 
Diámetro, D= 70.34 plg (1786.6 mm). 
Carga específica dellíquidopara alimentar los dos lechos del empaque, 1: 12.3490 
gallmin.pies2(30.1931 m3/m2.h). 
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DISTRIBUIDOR /REDISTRIBUIDOR MODELO CANAL 1016/1017 
• Diámetros mayores de 55 cm [1400 mm] 
• Velocidades de líquido por encima de 1 y 20 gpm/pie2 [2.5- 50m3/h.m2] 
• Los orificios en comederos 
El modelo de Distribuidor 1016 y el Redistribuidor modelo 1017 son 
distribuidores de tipo canal para torres de más de 55 pulgadas [1400 mm]ID. La altura 
varía con la cobertura 
Diseño modelo estándar 101611017 pasa a través de 18 plg [450 mm] de nominal 
manway (paso de hombre) 
Figura 6.25: Distribuidor Modelo 
Canal1016. 
Fuente: Packed Tower lnternals 
Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. A-7 
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Figura 6.26: Redistribuidor 
Modelo Canal 1017. 
Fuente: Packed Tower Tntemals 
Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. 
A-7. 
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TUBO DE ALIMENTACIÓN SÓLO LÍQUIDO MODELO 119 
Se utiliza cuando el líquido es alimentado desde fuera del distribuidor o 
redistribuidor de la columna. El modelo de tubo de alimentac.ión 119 es un sistema de 
tuberías de cabeceras, ramificaciones laterales, y bajantes. 
Figura 6.27: Modelo 119 
Fuente: Packed Tower Intemals 
Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. B-3 
DIFUSOR DE GAS MODELO 196 
El flujo entrante es sólo gas y el flujo de energía es excesivo, causando mala 
distribución del gas a la cama de encima. Este dispositivo reduce la inercia de flujo. 
La tasa de regulación de flujo de gas es generalmente 4:1; sin embargo, 
velocidades más altas son posibles. Este modelo es usado en torres más grande de 48 plg 
[J 200 mm] de diámetro interno. 
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Figura 6.28: Modelo 196. 
Fuente: Packed Tower lntemals Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. B-8 
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LIMIT ADOR DE CAMA PARA EMI> AQUE ESTRUCTURADO MODELO 133 
El estándar de diseño puede resistir la fuerza ascendente uniforme de 50 lb/pies2 
[250 kg/m2]. 
Figura 6.29 : Modelo 133. 
Fuente: Packed Tower lnternals Guide. 
Saint-Gobain NorPro. Pág. C-3 
PLATOS DE SOPORTE DE REJILLA MODELO 134 
El diseño de modelo de soporte de rejilla 134 permite el paso libre y uniforme de 
gas y el líquido de modo que la capacidad del empaque no se limita. 
El peso aproximado de la rejilla es de 14 lb/pie2 [68 kg/m2]. Las rejas pueden ser 
instaladas a través de una de 17 pulgadas [ 430 mm] de diámetro interno de manway (paso 
de hombre). 
Los platos con poca carga pueden extenderse hasta 14 pies [4270 mm] sin vigas. 
, .. 
AfY_r 1-'~lM 
Figura 6.30: Soporte de plato Modelo 134 
Fuente: Packed Tower lnternals Guide. Saint-Gobain Nor Pro. 
Pág. D-6 
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COLECTORES DE LÍQUIDO 
COLECTOR DE CUBIERTA DE LÍQUIDO MODELO 833 
El modelo versátil 833 se u ti liza en torres de todos los tamaños. Este colector 
tiene de 25 a 40% de área abierta dependiendo de las necesidades de aplicación. 
Figura 6.31: Colector de Liquido Modelo 833 
Fuente: Packed Tower Tnternals Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. E-4 
DETALLES GENERALES 
Para la columna de absorción de 87.66 plg se utilizarán Placas de descanso o 
inmovilizador de repisa (Plates resting or clamped to ledge) de 2.0 plg. 
Y para las Boquillas de entrada tipo bayoneta. se eligió la del Tipo 1, debido que 
es el tipo más común empleado para torres de Absorción. [55] 
Type- 1 
t1 / 'tálftR·!iHH.L 
1 V t'Ult.ruml) 
11 -H lb---L 
-f=~-==:...::.::=~:=...:=~ 
ff·--'1,-
11 ~ 
ü 
Figura 6.32: Boquillas de entrada tipo bayoneta, 
tipo 1 
Fuente: Packed Tower Internals Guide. Saint-Gobain 
NorPro. Pág. G-2. 
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6.3.1.1.6. Acoplamientos 
a. Entrada del Gas Ácido alimentado a la Columna de Absorción 
Gas de entrada 
m=177139.2672lb/h = 2952.3211 lb/min 
T=548 R 
Condiciones estándar 
T=492 R 
P=l4.7 psi 
P=184.7 psia 1lbmol=359 pie3 
e d 663 e ua ro . : ... d G OIDpOSICIOn el as de Alimentación a Absorbed o•· 
Componentes lb/h M; Y; M;. Y; 
H2S 17860.8470 34.00 0.0639 2..1727 
co2 13001.5334 44.00 0.0359 1.5816 
co 253.4006 28.00 0.001 1 0.0308 
N2 21121.0011 28.00 0.0918 2.5693 
CH4 35950.3896 16.03170 0.2728 4.3733 
C2H6 63878.1415 30.04764 0.2586 7.7707 
C3Hs 9029.5479 44.10 0.0249 1.0984 
C4H10 11809.7248 58.12 0.0247 1.4366 
H2 3688.2280 2.01588 0.2226 0.4487 
HzO 546.4532 18.00 0.0037 0.0667 
Total 177139.2672 302.32 1.0000 21.5489 
Fuente. Las autoras 
Mg= 21.5489 lb/1bmo1 
( 'd ) 21.5489lb/lbmol 184.7 psi 492 R O 6771 /bj . 3 p correg• a x x -- = . pzes 
g 359 pies 3 flbmol 14.7 psi 548 R 
v (velocidad, pie/m in)= l 000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, piei)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, p1g) 
m= (v)(A)(p) Ec.(6.56) 
Reemplazando en la Ec. (6.56) 
2952.3211 = (1000 D) (0.00545D2) (0.6771) 
D =9.283 plg 
Se especifica una tubería de 1 O" NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 80S 
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D; (diámetro interno)= 9.750 plg 
Do (Diámetro externo)= 10.750 plg 
e (espesor)= 0.500 plg 
b. Salida del Gas Endulzado 
Gas de salida Condiciones estándar 
m=152791.5766 lb/h = 2546.5263 lb/min 
T= 565.1 R 
P=184.7 psia 
T=492 R 
P=!4.7 psi 
llbmol=359 pie3 
Cuadro 6 64: Comvosición del Gas de salida endulzado 
Componentes lb/h M1 Y; 
H2S 13.9231 34.00 0.000050 
6500.7667 44.00 0.018040 
co 253.4006 28.00 0.001199 
21121.0011 28.00 0.099940 
35950.3896 16.03170 0.297102 
63878.1415 30.04764 0.281659 
9029.5479 44.10 0.027127 
11809.7248 58.12 0.026921 
3688.2280 2.01588 0.242401 
546.4532 18.00 0.004022 
Total 152791.5766 302.32 1.00 
Fuente: Las Autoras 
Mg= 20.1756 1b/lbmol 
M;. Y; 
0.0017 
0.7937 
0.0336 
2.7983 
4.7630 
8.4632 
1.!963 
1.5647 
0.4887 
0.0724 
20.1756 
( 'd ) 20.1756 lb/lbmol 184.7 psi 492 R O 6148 lb/ · 3 p correg1 a x x -- = . pzes g 359 pies3 /lbmol 14.7 psi 565.1R 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) 
A (área, pies2)= 0.0054502 Ec. (6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
Reemplazando en la Ec.(6.56) 
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2546.5263 = (1000 D) (0.00545D2) (0.6148) 
D=9.126plg 
Se especifica una tubería de JO'' NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 80S 
D; (diámetro interno)= 9.750 plg 
Do (Diámetro externo)= 10.750 plg 
e (espesor)= 0.500 plg 
c. Entrada de la solución MDEApob" a la columna de Absorción 
Entrada MDEApobr< 
m=321232.7516lb/h = 89.2313lb/seg 
P= 180 psia (solución acuosa) 
Cuadro 6.65: Componentes que llegan al 
Absorbedor (MDEApobr<) 
Componentes X; Jb/h 
H20 0.8676 160320.408 
MDEA 0.1311 160320.408 
H2S 0.0013 591.9357 
Total 1.0000 321232.7516 
Fuente: Las autoras 
p = 64.63 lb/pie3 (según HYSYS vs. 7.0) 
Para dos entradas con igual flujo másico 
m =160616.37581b/h =44.61571b/s 
v (velocidad, pie/seg)= D/2 +4 (para descarga de la bomba) Ec.(6.57) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec.(6.56) 
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Reemplazando el diámetro en la Ec.(6.56) hasta encontrar el Diámetro adecuado 
al flujo másico: 
Cuadro 6.66: Iteración para hallar acoplamiento de entrada 
al Absorvedor 
V- 5.630 6.407 6.524 
A= 0.058 0.126 0.139 
D= 3.260 4.813 5.047 
m- 21.075 52.274 58.530 
Tamaño del 3" CEO lOS 5" CED 80S 5" CED40S 
Tubo 
Fuente: Las Autoras 
Se especifica una tubería de 5"NPS (Nominal Pipe Size), No de cédula 80S 
O¡ (diámetro interno)= 4.813 plg 
Do (Diámetro externo)= 5.563 plg 
e (espesor)= 0.375 plg 
d. Salida de la Solución MDEArica del fondo de la Columna de Absorción 
• Salida de MDEArica 
m= 345445.91141b/h= 95.9572 lb/seg 
T= 143.69 °F 
P= 130 psia(solución acuosa) 
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Cuadro 6.67: Componentes que salen del 
Absorbedor y entran al Regenerador (MDEArica) 
Componentes X; lb/h 
H20 0.8143 160320.408 
MDEA 0.1230 160320.408 
co2 0.0135 6500.766697 
H2S 0.0492 18304.3288 
Total 1.0000 345445.9114 
Fuente: Las Autoras 
p= 67.18lb/pie3 (según HYSYS vs. 7.0) 
v (velocidad, pie/seg)= 1/3 (D/2 +4) (para flujo natural) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec. (6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
Ec.(6.58) 
Reemplazando el diámetro en la Ec.(6.56) hasta encontrar el Diámetro adecuado 
al flujo másico. 
Cuadro 6.68: Iteración para hallar acoplamiento de salida del 
Absorvedor 
,,= 3.003 2.958 3.070 
A= 0.547 0.518 0.592 
D= 10.020 9.750 10.420 
m= 110.402 102.966 122.042 
Tamaño del 10" CED 40S 10" CED 80S 10" CED lOS 
Tubo 
Fuente: Las Autoras 
Se especifica una tubería de 1 O"NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 80S 
D; (diámetro interno)= 9.750 plg 
Do (Diámetro externo)= 10.750 plg 
e (espesor)= 0.500 plg 
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6.3.1.1.7. Cálculo de la Presión de Diseño 
Según: Córdova Chablé, M.A., Villanueva, D.G., Tejada Hernández, J.L. & Vega 
Flores, D. (2011). (p.52). La presión de diseño es superior a una presión de operación por 
30 psi o en un 1 O%; es decir, cualquiera que sea mayor y que se satisfaga este 
requerimiento. [105] 
P=Po(l +0.10) ó P=P0 +30psi. Ec.(6.59) 
• Presión de operación (Po) : 170 Psig 
• Presión de Diseño (P): 
P = 170(1 + 0.10) = 170 • 1.1 = 187 psi 
P = 170 + 30 = 200 psi 
La presión de diseño será, de 200 psi. 
6.3.1.1.8. Cálculo de la Temperatura de Diseño 
Según: Vargas Marín, M. (2007) (p.10). La temperatura de diseño será como 
mínimo la temperatura de operación más 20°C. [1 06] 
Temperatura de operación (T0 ): 143.69°1' (62.05°C) 
Temperatura de Diseño (T): 
T = T0 + 20ºC Ec.(6.60) 
T = 62.05 + 20 = 82.05°C --> 822C (180 °F) 
La temperatura de diseño será, de 180°1'. 
6.3.1.1.9. Cálculo de espesor mínimo de pared 
Según: Vargas Marín, M. (2007) (p.JO). Bien por norma o código, o por 
requerimiento de transporte, etc. Se debe fijar un valor mínimo del espesor de la 
envolvente. Como guía práctica, el espesor mínimo, excluido el sobreespesor por corrosión 
admisible de las envolventes y fondos, será el mayor de los siguientes valores. [1 06] 
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Según Código ASME. Sección VIII. División 1 
El espesor mínimo del casco y las cabezas utilizadas, hace de los materiales que 
figuran en la tabla UCS-23; será de 3/32 plg (0.09375 plg) (2.5 mm) incluir una 
tolerancia a la corrosión 
Espesor mínimo (t min): 2.5 + C, (mm) Ec. (6.61) 
Siendo el según el código ASME. Sección VIII. División 1 la tolerancia por 
corrosión de V. plg (0.25 plg) (6 mm). 
Entonces se asume el sobrcespesor de corrosión de 6 mm, se tiene que: 
tmin = 2.5 + e = 2.5 + 6 = 8.5 mm 
Según la Fórmula: 
D· 
tmin = 10~0 + 2.54 +e (mm) Ec. (6.62) 
D; (Diámetro interior)= 1786.6 mm 
6.3.1.1.1 o. 
1786.6 
tmin = 1000 + 2.54 + e 
tmin = 4.3266 +e = 4.3266 + 6 = 10.33 mm = 0.4066plg 
= 0.41 plg 
Cálculo de espesores debido a la Presión Interna 
Según el Código ASME. Sección VIII. División 1. Recomienda un margen 
adecuado por encima de la presión a la que el recipiente será operado normalmente para 
permitir aumentos repentinos de la presión en el recipiente hasta el ajuste de la presión. 
Cada elemento de un recipiente a presión estará diseñado para al menos la 
condición más severa de la presión coincidente (incluyendo la cabeza estática coincidente 
en la posición de funcionamiento) y la temperatura esperada en funcionamiento normal. 
Según: Vargas Marín, M. (2007). (p.ll). Conviene recordar que la presión interna 
en un determinado punto de la torre está compuesta por la presión interna medida en la 
cabeza del recipiente (o parte más alta) más la debida a la columna de líquido del punto en 
cuestión, esto debe tener en cuenta para cálculos posteriores. [1 06] 
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CUERPO: 
Según el Código ASME. Sección 1, así como la sección VIII, requiere uniones en 
el tope longitudinal y circunferencial para ser examinados por completo por radiografía. 
Se utiliza el código de diseño UG-27 Espesor de los depósitos bajo presión 
interna. 
UG-27 (e) Los depósitos cilíndricos 
• Cuando el diseño del recipiente requiere uniones en el tope con soldadura 
longitudinal totalmente radiografiado, el cuerpo cilíndrico tendrá un factor de 
eficiencia de la unión (E) de 1.0 
Según: ARKEMA. (2000). (p.5). Debido a que todas las Aminas utilizadas en el 
tratamiento de gas, la MDEA tiene la más alta estabilidad química y térmica, la MDEA no 
reacciona con el C02 para formar productos degradables. Como resultado, la adecuada 
operación de las plantas de MDEA muestra poca o ninguna corrosión hacia el Acero al 
carbono, 
Sin embargo la contaminación con calor estable y el Understripping 
incrementaran la corrosión. El cobre y aleaciones de cobre como el latón o metal 
"Admiralty" serán severamente corroídos por todas las aminas y nunca se debe usar con 
MDEA. [44] 
Ya que las temperaturas en el interior de la columna varían desde los 1 05°1' en la 
cabeza hasta los 143.69°F en el fondo, elegiremos SA-516-60 para el envolvente, fondos y 
soporte (se encuentra en la tabla 3A.I - carbon Steel andlow Alloy Materials). 
Como la presión de operación es de 170 psig es menor de 3000 psi se trabajará 
con la División 1 para los depósitos de baja presión, teniendo así la máxima presión 
admisible de tensión (S) de acuerdo al código ASME. Sección JI, tabla 1 A. (S = 1711 O psi) 
Utilizando las fórmulas suplementarias del espesor cilíndrico, las cuales están en 
términos del radio externo, y son equivalentes a las del código de Diseño UG- 27 (e). 
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Para envolventes cilíndricos (tensión circunferencial) 
t = P.R 0 +e 
S.E+0.4P 
• Presión de diseño (P): 200 psi 
• Diámetro interno (D;) = 70.3369 plg 
Ec.(6.63) 
• Radio exterior (Ro): ~' + tmin Ec. (6.64) 
70.3369 
R0 = 2 + 0.4066 = 35.5750 plg = 35.57plg 
Utilizando la "Table la (Cont'D) del código ASME Valores Máximos Admisibles de 
Tensión para Materiales Ferrosos", para temperatura del metal en 82°C inferior o igual. 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 82°C : 118 MPa 
106 Pa 1.45x10-4 psi 
118MPa x 1MPa x 1Pa = 17110 psi 
• Eficiencia de soldadura (E): 1.00 (radiografía total) 
• Sobreespesor de corrosión ( C): Y.plg = 0.25plg 
t = P.R0 +e 
S.E+0.4P 
Ec.(6.63) 
(200)(35.5750) 
t = +o 25 (17110)(1.00) + 0.4 (200) . 
t = 0.6639 plg 
El espesor estándar adoptado será de 0.75plg (3/4") 
FONDO SUPERIOR 
Según Vargas Marín, M. (2007). (pp. 11-12). Se utilizará la fórmula para el diseño 
de formación de cabeza (tapa) bajo presión interna, en términos del diámetro externo de la 
(Fig. 1-4) del código ASME como una fórmula suplementaria. 
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(Tapa F &D No- Estándar ASME) 
Las fórmulas utilizadas para las dimensiones del cuerpo y cabeza son dadas en la 
sección 4 del apéndice 1 del Código ASME Caldera y Recipientes a Presión, sección VIIL 
División L [1 06] 
TAPA TORIESFÉRICA 
t = P.L.M + C 
2 S.E-0.2 P 
Donde M = ¡ ( 3 + $) 
Ec.(6.65) 
Ec.(6.66) 
El valor numérico del factor M. También puede ser obtenido de la tabla 1-4.2 del 
Código ASME. 
• Mínimo espesor requerido de la tapa después de formarse en plg (t): 
• Presión interna de diseño (P): 200 psig. 
• Diámetro externo de la falda (Do): D; + 2 tmin 
Do = 70.3369+ 2(0.4066) = 71.1500 plg (1807 .21 mm) 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 82"C: 118MPa (!TI 1 O psi). 
• Eficiencia de la soldadura (E): I.OO(radiografía total) 
• Sobreespesor de corrosión (C): Y. plg = 0.25 plg. 
• Tipo de fondo: Toriesférico (subtipo korbbogen). 
• Radio interno del rebordeado en plg (r ): 
• Radio interno de la corona en plg (L): 
• Razón de radio interno de la corona a radio interno del rebordeado, se usa la tabla 
1-4.2 del código ASME (L/r): 
• Un factor en las fórmulas para el tope toriesférico depende de la proporción L/r 
(M): 
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Figura 6.33: Cabeza superior toricsférica 
Fuente: Bringos, P.J.E. (2011) CASTI GUIDEBOOK lo ASME. 
Section VIII. Div. 1 - Pressure Vessels. Third Edition Vol. 4 
(Figura) (p.36) 
Donde L = 0.80 Do Ec.(6.67) 
Do 
r = - Ec.(6.68) 
6.5 
L = 0.80 (71.1500 plg) = 56.9200 plg 
¡· = 71.1500 plgj6.5 = 10.9462plg 
Donde M= ¡(3 + 56.9200 plg) 10.9462 plg 
M= 1.32 
"M" también puede ser obtenida de la sección Vll.l, División 1, tabla 1-4.2 
Cuadro 6.69: Valores del Factor M 
TABLE 1-4.2 
VALUES OF FACTOR M ... 
(Use N .. rest Vatue of L 1 r; loterpolatlon Unnewsaryl 
u, 1.0 1.25 l.SO 1.75 2.00 1.25 2.50 2.75 5.00 .3.25 3.50 
M 1.00 l.Ol 1.06 1.08 1.10 1.1! 1.15 1.17 1.18 1.20 1.22 
L/' 4.0 4.5 5.0 5.S 6.0 ... 7.0 7.5 8.0 8.S ... 
Al 1.25 1.28 t.·n 134 1.)6 1.39 lAl 1.44 1.46 1.-411 
' 
l. SO 
L/' 9.5 10.00 ]O.S 11.0 11.5 12.0 13.0 14.0 15.0 16.0 16%1 
M 1.52 • 1.54 1.56 1.50 1.60 1.62 . 1.65 1.69 1.72 1.75 t.n 
NOTE: 
(l} Mmrlrmim raUo Bfl~'td by UG·l2(j) whtfl L tQ1.1iiiS lhtout.slde di.J.mete:rof the d:lrtofttte hud. 
Fuente: Codigo ASME. Sección VIII, División l, Tabla 1-4.2 
376 
L 
r 
56.9200 plg 
10.9462 plg = 5•2 • M= 1.32 
(200 psi)(56.9200plg)(1.32) 
t = e ')C ) + o.25 pz9 2 17110 pst 1.0 - 0.2 (200 psi) 
t = 0.6897 plg (17.52 mm) 
El espesor estándar adoptado será de 0.75plg (3/4") 
FONDO INFERIOR: 
Según: Vargas Marín, M. (2007). (p.13). El cálculo del espesor del fondo 
inferior es análogo al del superior pero con sus datos correspondientes que son los 
que a continuación se muestran: [106) 
• Presión de diseño (P): 200 + 2 = 202 psi. 
• Diámetro exterior (Do): 71.1500 plg 
• Factor M (M): 
• Eficiencia (E ): 1.0 
• Sobreespesor o margen de corrosión (C): 0.25plg. 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 82°C: 17110 
ps1 
• Tipo de fondo: Toriesférico (subtipo Korbbogen) 
• Radio de curvatura o radio mayor (L): 
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Figura 6.34: Cab~za superior toriesférica 
Fuente: Bringos, P.J.E. (2001) CASTI GUIDEBOOK to ASME. 
Section VIII. Div. 1 - Prcssure Vessels. Third Edition Vol. 4 
(Figura) (p. 136) 
Los cálculos son las mismas: 
L = 0.8 (71.1500 plg) = 56.9200 plg 
r = 71.1500plgf6.5 = 10.9462plg 
M= 0.25 (3 + 56.9200 plg) 10.9462 plg 
M= 1.32 
"M" también puede ser obtenida de la sección VIII, División 1, tabla 1-4.2 
Cuadro: 6.69: Valores del Factor M 
TABLE 1-4.2 
VALUES OF FACTOR M 
(Use NeJ~rest Vatue of L 1 r; Interpolatlon UnnetffiaiJ) 
L/r 1.0 1.25 1.50 1.75 2.00 1.25 2.50 2.75 .;too 3.25 l.SO 
M 1.00 1.0) 1.06 1.08 1.10 ·l.U 1.15 1.17 1.18 1.20 1.22 
L/r 4.0 4.5 s.o 5.5 6.0 ... 7.0 7.5 8.0 8.5 9.0 
M 1.25 1.28 1.31 1.34 1.36 1.39 lA1 1.<44 1.46 1.48 
' 
1.50 
L/r 9.5 10.00 10.5 U.G 11.!5 12.0 13.0 14.0 15.0 16.0 16%" 
M 1.52 . 1..54 1.56 1.58 1.60 1..62 . 1.65 1.69 1.72 1.75 1.77 
NOTE: 
(U Maxlmum ra.tlo.aflowtd by OG~l2(j) whtn L equaJs the outslde di&metu of the d:irt ofthe hud. 
Fuente: Codigo ASME. Sección VIII, División 1, Tabla 1-42 
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L = 56.9200 plg = 5.2 
r 10.9462 plg M= 1.32 
(202 psi)(56.9200 plg)(1.32) 
t = + 0.25 plg 2(17110 psi)(1.0)- 0.2 (202 psi) 
t = 0.6941 plg 
El espesor estándar adoptado será de 0.75plg (3/4"). 
6.3.1.1.11. Cálculo de la altura de los cabezales toriesféricos korbbogen [DIN-
28013] superior e inferior 
Cuadro 6.70: Simbolos de cabezales 
toriesfericos Korbbogen 
SIMBO LOS 
Do Diámetro exterior 
T Espesor inicial 
L Radio esférico interior 
R Radio rebordeo interior 
h¡ Pestaña {parte recta) 
H Altura total exterior 
Di Diámetro interior 
h2 Flecha 
Fuente: Fondeyur, S.L. Fondos 
conformados en frío. (p.4). 
Cuadro 6. 71: Formula para tapa toricsfertica 
Korbbogen 
TAPA TORIESFÉRICAS 
TIPO KORBBOGEN [DIN-280131 
L =0.8 Do 
NORMA r = 0.154 D0 o r = DJ 6.5 
h¡ > 3t 
D h2 = 0.255 D0 - 0.635t 
I H= h2+h 1+t 
N 
Fuente.: Fondeyur, S.L. Fondos conformados en frío. (p.6). 
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~---------, 
' 
Do 
H 
Figura 6.35: Fondo toriesférico 
Fuente: Fondeyur, S .L. Fondos conformados en Frío [figura). (p.5) 
lmln = 0.4066 plg 
!cuerpo= 0.6639 plg 
!rondo superior= 0.6897plg 
Trondo inferior= 0.6941 plg 
Por Jo cual se elegiría el espesor mayor de O. 701 Oplg, el estándar más cercano es de 
0.75plg para el espesor del envolvente de la columna y de los fondos superior e inferior. 
Entonces: 
Do= Di+2t Ec.(6.69) 
0 0 = 70.34+2(0.75)=71.84 plg 
Para realizar el cálculo de la altura para los toriesféricos tipo KORBBOGEN 
tenemos el Cuadro 6. 71, que nos muestra la fórmula a usar: 
Do= D.iámetro exterior= 71.84 plg 
t =Espesor inicial= 0.75plg 
Reemplazando tenemos: 
L=0.8 (71.84) =57.47 plg 
r=O.l54 (71.84) = 11.06 plg 
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h 1 = 3(0. 75) = 2.25plg 
h2 = 0.255 (71.84)- 0.635 (0.75) = 17.84 plg 
H = 2.25plg + 17.84 plg +0.75plg= 20.84 plg 
6.3.1.1.12. Cálculo de la Presión del Viento 
Del Estudio de ]m pacto ambiental de la Modernización de la Refinería, indica que 
en verano las direcciones del Viento predominante son: ESE (con velocidad del viento de 
6-7 m/s), SE, W, E, SSW. 
En otoño las direcciones del viento predominantes son :ESE (velocidad del viento 
mayor que 8 m/s), SE,W,SSE,E,SSW, en invierno las direcciones del viento predominantes 
son : ESE (velocidad del viento mayor que 8m/s),SSE,S,SSE,E y en primavera las 
direcciones predominantes son ESE (velocidad del viento mayor que 8 m/s)SSE,S,SSE. 
Según Norma Peruana E.020. En el mapa Eólico del Perú las velocidades del 
viento para Talara es de 35 km/h a 1Om sobre el suelo. 
Velocidad de Diseño 
vh = v (h/10)022 Ec. (6.70) 
Vh: velocidad de diseño en la altura h en km/h. 
V : velocidad de diseño hasta 1Om de altura en km/h. 
h: altura sobre el terreno en metros. 
Para una altura total de la torre de 584.34 p.lg (14.84 m= 15m) 
15 0.22 
vh = 35 ( 10) = 38.27 Kmfh 
La carga exterior de viento. "'Presión Básica del viento" 
Ph = 0.005. C. V~ Ec.(6.71) 
Ph =Presión o succión del viento a una altura h en kgf/m2. 
C: factor de diseño a la altura h, indicado en la tabla 4. 
C = +0.7(Tanques de agua, chimeneas y otras de sección circular o elípticas)(! 07] 
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2 1 psi . 
Ph= 0.005 x0.7x (38.27) = 5.1249 kgf/m2 * k f/ = 0.00729 ps1 
703.448 g m2 
6.3.1.1.13. Cálculos de las Tensiones debidas al viento en condiciones de operación:· 
Según Calle Cabrera, M. (2011). Para una altura de 15 metros, la presión básica 
del viento Ph es de0.00729 psi, a partir de este dato se obtiene la presión de diseño debida 
al viento. Para ello, se requiere al conocimiento de los siguientes datos: 
Coeficiente Eótico (Cs) 
Coeficiente de Accesorio (m): 
Factor eólico de esbeltez (k): 
Pv = Ph . Cs . K. m Ec.(6.72) 
Cs se encuentra del Cuadfo 6.72 (Tabla 5.3 NBE-EA), para una construcción 
cilíndrica de superficie rugosa o nervada Cs = 0.8 
Cuadro 6.72: Coeficiente eólico de sobrecarga total 
en una construcción 
Tabla 5,3 
" 
. Coeficiente eólico de sobrecarga total 
en una construcción 
Coeficiente 
Clase de construcción eólico 
e 
Construcciones prismáticas 
De planta rectangular o combinación de 
rectangulos ..........••••..•..... 1.2 
De planta octogonal o análoga ••. ·, .•.. 1,0 
Construcciones clllndrlcu 
Oe superficie rugosa o norvade ........ 0,8 
Oe superficie muy lisa ................ 0,6 
Construcciones esféricas 
Esteras o semiesferas. . • • .. • • • .. • . • . .. · 0.4 
Casquetes esféricos de relación 
altura: diametro ~ 1:4 •..••••.••... 0,2 
Fuente: Calle Cabrera, M. (2011). Diseño de un abosrvedor 
para la eliminación de acido sulhidrico de una corriente gaseosa 
procedente de la torre de vacio de la Refineria Gibraltar- San 
Roaue (a.20) 
3R2 
' 
D0 = 7i.84;; 
J 20.84" 1 
1 \1;-
--i 
h 3 = 6.95" 
0.75" 
' 
070 34" 
H= 584.34 L= 469.04 441.25" 
J, 
l' r--...... t h 3 = 6.95" 
20.84" 
Figura 6.36: Diseño simple ede la columna absorvedora 
Fuente: Las Autoras 
-....., 
...,./ 
L: Distancia desde la lín ea de 
ección 
on, plg. 
tangencia más alta a la s 
más baja en consideraci' 
l-1: Longitu del recipient e 
g. incluyendo el faldón, pi 
:< 0.75" 
2.25" 
~ 
1' 
r 
1.20" 
1 
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Véase el Plano N°5 "EstrucÚ1ra Básica y Elémentos Internos de la Columna 
Absorbedora C-0 1 ") 
Para la relación entre los valores de h (distancia desde la línea de tangencia) y b 
(diámetro externo), se tiene: 
~ = 455.15" = 6.34 
b 71.84" 
K es el factor Eólico de Esbeltez, Cuadro 6.73 (Según tabla 5.5 NBE-EA) 
Cuadro 6.73: Factor Eólico de Esbeltez 
Tabla 5.5 
Factor eólico de esbeltez 
Z s1 h>b 
Esbeltez: 185 10 600 mayor 
-~ si b>h 
F&clor eólico de esbeltez k 1 1,25 1,60 
Valores intllf"''nSdioJ pueden interpooltrié Jin.GA!mente. 
Fuente: Calle Cabrera, M. (2011). Diseño corriente de un absorvedor 
para la eliminación de acido sulfhídrico de una gaseosa procedente 
de la torre de vacio de la refinería Gibralta- San Roque (p.21) 
Interpolando del Cuadro 6.73 (tabla 5.5 NBE-EA), se obtiene k= 1.067 
Para hallar el coeficiente de Accesorios (Tuberías, platafmmas, escaleras) "m", se 
necesita conocer el diámetro externo total "D,", el cual es la suma de D0 (diámetro 
exterior), ta (espesor del aislante), !,(espesor del recubrimiento del aislante). [ 1 08] 
D,= D0 +2 la+ 2 t, Ec. (6.73) 
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Cuadro 6.74: Coeficiente de tuberías, plataformas y 
P~cniPrn~ 
Diámetro exterior D (mm) coeficiente m 
<500 1,5 
500<D<1000 1,4 
1 OOO<D< 1500 1,3 
l500<D<2000 1,25 
2000<D<2500 1 2 
2500<D 1,15 
Fuente: Calle Cabrera M. (20 11 ). Diseño de un Absorvedor para 
eliminación de acido sulfhídrico de una corriente gaseosa procedente de 
la torre de vacio de la Refineria Gibralta - San Roque (p.21) 
Según el Manual de Aislamiento en la IndustrialSOVER en su tabla 5: Espesores 
recomendables para productos ISO VER, para temperaturas de Trabajo de alrededor 1 00°C 
un espesor de aislamiento de 70mm (2.76 plg), escogiéndose el aislante modelo Panel PL-
156 (Panel semirígido de lana de vidrio). [109] 
t, =70mm (2.76 plg) 
Según Ulbrinox, para Bandas de Aluminio 3003. ASTM-B-209. Equivalente 
AIMnlCu [110] 
t, = 0.032 plg 
Teniendo por tanto un diámetro externototal de: 
D, = 71.84 + 2(2.76)+2 (0.032) = 77.41 plg (1966mm) 
m es el coeficiente de Tuberías, plataformas y escaleras, para un diámetro exterior 
D, = 1966 mm, Según el Cuadro 6.74 de Coeficiente de tuberías, plataformas y escaleras 
m =1.25. [108] 
La Presión de Diseño del Viento es: 
Pv = 0.00729 psi (0.8) (1.067) (1.25) 
Pv = 0.00777 psi 
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6.3.1.1.14. Cálculo de Momentos de Viento 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp. 11-16) 
Para el nivel de elevación 1 (Elevación de la línea de Tangencia). 
Teniendo en cuenta que 77.41 plg es el diámetro externo total del equipo y que los 
momentos es la suma de cada carga por la distancia a la sección. 
· Para el nivel de elevación 1 
h1= "L" (Distancia desde la línea de tangencia a la sección más baja en 
consideración) 
Donde: 
Ec. (6.75) 
d¡=h¡/2 = 455.15/2 = 227.575 plg 
lbf MV1 = 0.00777-, x 77.41 plg x 455.15 plg x 227.575 plg plg 
MV¡ = 62332 lbf.plg 
Para el nivel de elevación 11 (Elevación de la base) 
h2="H" (Longitud del recipiente incluyendo el faldón). La altura considerada es la 
suma de la longitud entre líneas de tangencia h 1, la flecha más el espesor del fondo 
Toriesférico superior y la longitud de faldón considerada de 120 plg. 
h2 = 584.34 plg 
d2 = 584.34 /2 = 292.17 plg 
Ec. (6.76) 
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MYn = 0.00777 lbfz x 77.41 plg x 584.34 plgx 292.17 plg 
ply . 
MYn = 102738 lbf.plg 
6.3.1.1.15. Cálculo de Esfuerzos Admisibles (a Tracción y Compresión) 
Tensiones Admisibles para el punto 1: 
La línea de tangencia es justo la línea de transición que en los fondos actúa como 
paso de una figura bombeada a otra cilíndrica. Considerando los espesores corroídos, 
según las tablas del código ASME Sección Vlll, las tensiones máximas de 
tracción/compresión en esta línea son los siguientes 
Tensiones máximas de Tracción (S): 17 11 O psi 
Compresión: la máxima comprensión admisible que aguanta una carcasa se 
determina de acuerdo con el valor del coeficiente "A" calculado a partir de la siguiente 
fórmula: 
Siendo: 
0.125 
A=--R Ec. (6.77) 
A= Factor función de las dimensiones del recipiente 
R = Radio Exterior (plg) 
t, =Espesor Corrido (plg) 
R _Do= 71.84 plg = 35.92 plg 
2 2 
t,=t-c Ec.(6.78) 
Siendo: 
Espesor (t) : 0.75 plg 
Sobre espesor de corrosión (C): 0.25 plg 
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t = 0.75- 0.25 = 0.50 plg 
A-~·;;;= 0.00174 
0.50 
Con el valor obtenido de A y con la ayuda de las gráficas UG-23 del código 
ASME correspondientes al tipo de material, se obtiene el valor de B. También el valor de 
A que a la derecha de la línea material/temperatura, el valor de B puede ser calculado 
usando la siguiente fórmula: 
B = AE 
2 
Ec.(6.79) 
E= Módulo de elasticidad del material a la temperatura de diseño en Megapascal 
(Pa), su valor es obtenido del código ASME. Sección JI. Parte D. Subparte 3. Para el tipo 
de material A-516 Grado 60, con un porcentaje de carbón de 0.21%. Se calcula E a la 
temperatura de diseño (82°C= 180°F), interpolando las temperaturas se tiene: 
E= 198.96 x 103 MPa= 28849200 psi 
(0.00174)(28849200 psi) 
B = 
2 
= 25100 psi 
Tensiones Admisibles para el punto JI (base): 
De manera análoga al caso del punto I, las tensiones a tracción/ compresión son: 
Tracción= 1711 O psi 
Compresión: A = (o;;;;) = 0.001984 
0.57 
te= 0.75-0.18= 0.57 plg 
E= 28849200 psi 
B = (0.001984)(28849200 psi) = 28614 psi [l 061 2 
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6.3.1.2. DISEÑO DE LA COLUMNA DESORBEDORA 
6.3.1.2.1. Cálculo del día metro del Desorbedor: 
La determinación del diámetro de la columna Desorbedora requiere de un cierto 
número de cálculos que dependen fundamentalmente del tipo de relleno elegido y de la 
caída de presión a lo largo de la columna. Este tipo de cálculos permitirán saber si la 
sección de la columna es la adecuada para el buen funcionamiento y garantizar el buen 
contacto entre el líquido y el vapor. 
Existen diversas correlaciones en la bibliografia para poder estimar la caída de 
presión en torres de relleno. La relación utilizada es la Fig. 6.23 para empaques 
estructurados, utilizando el factor de empaque Fp el cual es empíricamente determinado 
para cada tipo de empaque, el valor se toma de la Fig. 6.21 (Tabla 14-14 "Characteristics 
ofStructured Packings"de la sección 14 del Perry's Chemical Engineers' gth Edition). 
Donde Les la velocidad superficial de masa del líquido (lb/pies2.h), G velocidad 
superficial de masa del gas (lb/pies2 h), L' velocidad del flujo másico del líquido (lb/h), G' 
velocidad del flujo másico del gas (lb/h), Lm velocidad del flujo molar del líquido 
(lbmol/h), Mg masa molecular del gas (lb/lbmol), PL densidad del líquido (lb/pies\ PG 
densidad del gas (lb/pies\ Fp factor del empaque (pies-1), LiP llood caídade presión (plg 
H20/pies), v viscosidad cinemática del líquido en centistokes (eS), Cs factor-e basado en 
el área de la sección superficial de la torre (pies/s), u velocidad superficial del gas (pies/s), 
S área de la sección transversal (pies2), D diámetro (pies), T temperatura en grados 
Fahrenheit (°F) y Rankine (R), y P presión absoluta en lb/plg2 (psia). [1 04] 
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Según Ludwing, E.E. (1994) (pp. 302-30.303) el ejemplo de diseño de la Torre 
desorbedora se tiene la figura: 
Dónde: 
r--------. 
1 R 1 
1 1 W A 
V 
L 
L-- ____ .J 
p 
Figura 6.37: Columna de Desorción 
Fuente: Las autoras 
R: Es la corriente del Tope que recircula. 
V: Es el vapor generado por la Columna Regeneradora. 
El vapor del Reboiler va a Desorberse con el líquido que recircula por el tope del 
Desorbedor. 
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PARA EL VAPOR DEL REBOILER: 
Cuadro 6. 75: Composición de la corriente de vapor del Reboiler 
Componentes % molar salida Y; lbmol/h salida lb/h MDEApobre MDEApobre 
H20 91.27 0.9127 8016.0204 144288.3672 
MDEA 1.53 0.0153 134.5308 16032.0408 
H2S 5.52 0.0552 484.5264 16473.8959 
co2 1.68 0.0168 147.7447 6500.7667 
TOTAL 100.00 1.0000 8782.8223 183295.0706 
Fuente. Las autoras 
V= G = 183295.0706 lb/h 
T= 250°F 
P= 31psia 
Empleando el Software HYSYS V 7.0 con los datos: 
Mg= 19.7101b/lbmol 
pg (corregida)= 0.08142 lb/pie3 
PARA EL LÍQUIDO RECIRCULADO: 
Cuadro: 6.76: Composición de la corriente de líquido recirculado: 
Componentes % molar salida X; lbmol/h salida lb/h 
H20 98.77 0.9877 538.3626 9690.5270 
MDEA 1.23 0.0123 6.7265 801.6020 
TOTAL 100.00 1.0000 545.0892 10492.1291 
Fuente: Las Autoras 
R= L=10492.1291 lb/h 
P= 27.0 psia 
T= 120°F 
Empleando el Software HYSYS V 7.0 con los datos: 
p¡ = 62.091b/pies3 
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v = 0.6916 Cs 
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Figura 6.21: Caracteristica del empaque estructural estructural 
Fuente: Perry 81h 
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Figura 6.22: Empaque MellapakPlus 
252.Y. Fuente: Stuctured Packings for 
Distillation, Absorption and Reactive 
Distillation. Sulzer Chemtech. Pág. 4 
TIPO DE EMPAQUE: McllapakPius 252.Y 
MATERIAL: Láminas delgadas de metal típicamente 0.004" -0.008" 
APLICACIÓN: Columnas Absorción/ Desorción 
DIAMETRO Y RANGO DE OPERACIÓN: Desde 80 mm hasta 12m (según el 
tipo).Vacío de alta presión, carga de líquido de 0,2 a más 200 m3/m2h 
De la Figura 6.21 para el empaque Mellapak Plus 252Y 
De la Ec. (6.45): F _39 X 03048 m = 11.8872 
P m lpie lpie 
c,.p flood= 0.12 Fp0 7 = 0.12 (11.8872) 0·7 = 0.6788 plgH,o 
ptes 
Sabiendo que: 
L L/S 
= G G/S 
R 
V 
Ec. (6.80) 
Entonces en la parte inferior de la Columna se tiene: 
1:, (P")05 = 10492.1291!b/h (0.08142 lbfpies') 05 = 0.002 I G p¡ 183295,0706!b/h 62.09lbfptes3 
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Usando la Figura 6.23 para el Empaque Estructurado sacado del PERRY's 
CHEMICAL ENGINEERS' HANBOOK 8TH EDITION. 
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Figura 6.23: Grafica de Flujo versus capacidad 
Fuente: Perry, gth 
u. 
Cs (11.8872)05 (0.6916) 0·05 = 1.83 
Cs = 0.5407 piesjs 
Cs =u . ~ = 0.5407 piesjs ~Pt- Pg 
0.08142 
( 62.09 - 0.08142) = 0.5407 pies 1 s 
u= 14.9203 piesjs 
~ 
2.00 
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G, se expresada en masa de gas por hora y por unidad de área de la sección 
transversal, considerando la torre vacía. Por lo tanto, G está relacionado con la u velocidad 
superficial del gas por medio de la ecuación: [62] 
G = u. p9 Ec. (6.47) 
G = 14.9203piesx 0.08142~= !.2148-1b-x 36005 = 4373.3325 _lb __ _ 
s pies3 piesz. .s 1h pies 2 .h 
El área de Sección transversal de la Columna es: 
183295.0706 lb 1 
S= lb h = 41.9120 pies 2 
4373.3325 /piesz. h 
"o' S = rr. r 2 =--':¡-- Ec. (6.48) 
O=~ Ec. (6.49) 
O=~= 7.3051pies (87.7plg) (2.23m) (2226.6 mm) 
6.3.1.2.2. Cálculos de la altura de la columna 
La transferencia de masa entre las fases en una torre de relleno -para el caso de 
"Desorción" todo el control lo ejerce la película del líquido. 
Se expresa, para la Desorción (Stripping), usualmente: 
Z = NoL x HoL Ec.(6.81) 
Dónde: 
NoL = Número de unidades de transferencia, basado en el coeficiente total de 
película líquida. 
Z =Altura del empaque, pies. 
HoL = Altura de la unidad de transferencia, basado en el coeficiente total de la 
película del líquido, pies. 
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Es decir, la capa (film) del líquido controla, el gas es relativamente insoluble en el 
líquido y la resistencia para la transferencia es en la capa del líquido. [111] 
f x 2 dx N- --aL- xl x-x* Ec.(6.82) 
Según el artículo publicado por Retrofit of 1-hS selective Amine Absorber-Al ChE 
Paper "Retrofit of a H2S Selective Amine Absorber Using MellapakPius Structured 
Packing". El número de Unidades de Transferencia de un absorbedor que incluye la 
reacción de un componente con el disolvente se define: 
Poniendo la fórmula del número de Unidades de Transferencia en función del 
líquido, se tiene: [52] 
NT U = ln (X ingreso) 
X salida 
Ec.(6.83) Donde X es la fracción molar 
De la fórmula Ec.(6.83): 
Xingreso= 0.0492 
X salida= 0.0013 
(
0.0492) 
NTU = ln O.OOl3 = 3.6259 
Del libro: Perry's Chemical Engineer's Handbook gth Edition (p.l4-65). Harrison 
y France (Loe cit) presentó la única regla general para la eficiencia de los empaques 
estructurados como una función del rizo del empaque.Kister y Larson expresaron en 
términos del área de superficie por unidad de volumen (ap) para acomodar una gama más 
amplia de geometrías de empaque. La expresión final es: 
HETP'= IOOCxy + 0.10 Ec. (6.51) 
ap 
Las áreas específicas de superficie se enumeran en la Figura 6.21 (Tabla 14-14 
Characteristics of Structured Packings). 
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En un sistema rico en agua, el HETP obtenido a partir de la ecuación Ec.(6.51) 
necesitan ser duplicado. Para empaques estructurados, Cxv para la mayoría (<300 m21tn\ 
No hay datos suficientes para determinar Cxv para altas áreas específicas. 
Siendo ap= 250 m2/m3 de la Figura 6.21 (de la Tabla 14-14 Characteristic of 
Structured Packings). 
Cxv aproximando a 2 , en este caso más que 1.45 
HETP= 2 (HETP') Ec.(6.84) 
HETP'= IOOCXY + 0.10 
ap 
HETP'= 1 OOQ)_ + 0.10 = 0.9 m 
250 
HETP= 2 (0.9 m)= 1.8 m x 3"280840 pies= 5.9055 pies 
lm 
Utilizando la Ecuación: Zr=(Hoa)(Noa)=(HETP)(N1) Ec.(6.80) del Perry's 
Chemical Engineer' s Handbook de la Eficiencia de Empaques HETP vs Transferencia 
fundamental de masa. [1 04] 
Zr= (5.9055 pies)( 3.6259)= 21.4125pies (6.527m). 
6.3.1.2.3. Cálculo del número de lechos 
Debido a que en Sulzer Chemtech, publica en su literatura "Efficiency Benefits of 
High Performance Structured Packings" en sus numerosas pruebas de su empaque 
estructurado MellapakPlus 252Y. [53] 
Se tiene que: 
Diámetro de la columna: 
Column Diameter (diámetro de la columna) 4ft 1 
= = Bed Depth (Profundidad del lecho) 12ft 3 
Es decir que la profundidad del lecho es 3 veces el diámetro de la columna y no 
debe sobrepasarse. 
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Entonces: 
Diámetro de la Columna = 7.3051pies (2.2266 m) 
Profundidad del lecho= 3(7.3051 pies)= 21.9152 pies(6.6798 m) 
Dado que en este caso su valor es de 21.4125pies := 22 pies. 
Se opta por una columna con 2 lechos de 11 pies cada uno (3.26 m) 
6.3.1.2.4. Carga ESpecífica del Líquido, "1" 
Siendo "1" (carga específica del líquido) en: gpm/ pie2 (m3/h.m2) (55] 
1 pie3=7.48lgal 
lh= 60min 
PG (corregida)= 0.08142 lb jpie 3 
PL = 62.09 lblpie 3 
G = 4373.3325 l~ 
pie .h 
- _!!, = 0.0021 L (p )o.s 
G PL 
L X (O.OB142lbfpie')o.s =O 0021 4373.3325~ 62.09 lb/pie 3 • 
p1e 2.fl 
lb 0.0021 X 4373.3325-.-,- lb 
L P" .h = 250 3372--
(
o.oaHztb/piel)o.s · pie 2 .h 
62.09lb/pie3 
1= 250.3372 .....!!!_X lpie' = 4.0318 pie' 
pre'.h 62.09lb pte 2 .h 
1= 4.0318 pie' X 7'481gal x_2_/l_ = 0.5027 gal 
pie 2 .h 1pie 3 60 min min.pie 2 
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1= 0.5027 gal. X 1m' fm'-h 
mm.pte 2 0.4090 gpmjpie 2 
6.3.1.2.5. Internos de Columna (Column Internals) 
m' 1.2291-,-
m .h 
El máximo rendimiento de la columna se puede lograr sólo si se adapta con 
precisión los interiores de columna tanto para sus empaques y su aplicación específica de 
proceso. 
Según su diámetro y carga específica de líquido se encuentran los internos 
adecuados. 
Diámetro, D= 87.66 plg (2226.6 mm) 
Carga específica del líquido, 1: 0.5027 gal/min.pies2 (1.2291 m3!Jn2.h) 
DISTRIBUCIÓN 1 REDISTRIBUIDOR MODELO INTALOX PAN O CANAL 
136/137 
• Diámetros mayores de 1 O plg [250 mm] 
• Orificios de la pared lateral 
• Alta relación de cobertura 
• Tasas de líquidos estándar entre 0.3 y 12 gpm/pies2 [0,75-30 m3 1 h.m2] 
Diseño estándar pasa a través de 18 pulgadas [450 mm] manway (paso de 
hombre) nominal. 
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Fuente: Packed Tower lnternals Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. A-9 
DISPOSITIVO DE ALIMENTACIÓN MODELO 755 
Es un dispositivo de alimentación de dos fases alimentado por una boquilla 
tangencial de la torre. Se recomiendaen las torres de36pulgadas [900 mm] ID y más 
grande. Maneja cualquier relación de alimentación de líquido a vaporrelación. 
Figura 6.39: Modelo 755 
Fuente: Packed Tower Internals Guide. Saint-Gobain NorPro. 
Pág. B-5 
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DIFUSOR DE GAS MODELO 196 
El flujo entrante es sólo gas y el flujo de energía es excesivo, causando mala 
distribución del gas a la cama de encima. Este dispositivo reduce la inercia de flujo. 
La tasa de regulación de flujo de gas es generalmente 4:1; sin embargo, 
velocidades más altas son posibles. Este modelo es usado en torres más grande de 48 plg 
[1200 mm] de diámetro interno. 
Figura 6.28: Modelo 196. 
Fuente: Packed Tower Internals Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. B-8 
LIMITADOR DE CAMA PARA EMPAQUE ESTRUCTURADO MODELO 133 
El estándar de diseño puede resistir la fuerza ascendente uniforme de 50 lb/pies2 
[250 kg/m2]. 
Figura 6.29: Modelo 133. 
Fuente: Packed Tower lnternals Guide. 
Saint-Gobain NorPro. Pág. C-3 
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PLATOS DE SOPORTE. SOPORTE DE RE.JiLLA MODELO 134 
El diseño de modelo de soporte de rejilla 134 permite el paso libre y uniforme de 
gas y el líquido de modo que la capacidad del empaque no se limita. 
El peso aproximado de la rejilla es de 14 lb/pie2 [68 kg/m2]. Las rejas pueden ser 
instaladas a través de una de 17 pulgadas [430 mm] de diámetro interno de manway (paso 
de hombre). 
Los platos con poca carga pueden extenderse hasta 14 pies [ 4270 mm] sin vigas. 
r' i 1 1 , 1 : , ,, , , , : , , : •-=+$ 
Figura 6.30: Soporte de plato Modelo 134 
Fuente: Packed Tower 1nternals Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. D-6 
COLECTOR DE CUBIERTA DE LÍQUIDO MODELO 833 
El modelo versátil 833 se utiliza en torres de todos los tamaños. 
Este colector tiene de 25 a 40% de área abierta dependiendo de las necesidades de 
aplicación. 
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"'-'· ... •/ 
Figuro 6.31: Colector de Líquido Modelo 833 
Fuente: Packed Tower .1 nternals Guide. Saint-Gobain NorPro. Pág. E-4 
DETALLES GENERALES 
Para la columna de absorción de 87.66 plg se utilizarán Placas de descanso o 
inmovil izador de repisa (Piatcs resting or clamped to ledge) de 2.0 plg. 
Y para las Boquillas de entrada tipo bayoneta, se eligió la del Tipo 1, debido que 
es el tipo más común empleado para torres de Absorción. 
Type 1 
-f·=~===::....::.-=:::.:::..~ 
~* ü 
Figuro 6.32: Boquillas de entrada tipo bayonetn, 
Tipo 1 
Fuente: Packed Towcr lntemals Guide. Saint-
Gobain NorPro. Pág. G-2. 
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6.3.1.2.6. Acoplamientos 
a. Entrada del Vapor que sale del Reboiler y se dirige a la Columna de Desorcióu 
Vapor de entrada 
m= 183295.0706 lb/h = 3054.91 781b/min 
T= 710 R 
P=31 psia 
Cuadro 6.77: Composición del reboiler a la Columna de Desorción 
Componentes %molar y, lbmol/h 
Hz O 91.27 0.9127 8016.0204 
MDEA 1.53 0.0153 134.5308 
Hz S 5.52 0.0552 484.5264 
COz 1.68 0.0168 147.7447 
Total 100.00 1.0000 8782.8223 
Fuente: Las autoras 
pg (corregida)= 0.08142 lb/pies3 según HYSYS V 7.0 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
lb/h 
144288.3672 
16032.0408 
16473.8959 
6500.7667 
183295.0706 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec. (6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec. (6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
Reemplazando en la Ec. (6.56) 
3054.9178 = (1 000 D) (0.0054502) (0.08142) 
D = 19.024 plg 
· Se especifica una tubería de 20" NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 20. 
D; (diámetro interno)= 19.250 plg 
Do (Diámetro externo)= 20.000 plg 
e (espesor)= 0.375 plg 
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b. Salida del Gas Ácido que sale por el Tope de la Columna de Deso1·ción 
Gas de salida 
m= 34839.8197lb/h = 580.6637lb/min 
T= 669.6 R 
P= 31 psia 
Cuadro 6. 78: Composición del Gas Ácido que sale por el tope de la Columna de 
Desorción 
Componentes %molar Y; lbmol/h 
H2S 43.11 0.4311 524.9095 
co2 12.13 0.1213 147.7447 
H20 44.21 0.4421 538.3626 
MDEA 0.55 0.0055 6.7265 
Total 100.00 1.0000 1217.7434 
Fuente: Las autoras 
pg(corregida) = 0.1252 lb/pies3 según HYSYS V 7.0 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
v (velocidad, pie/min)= 1000 D (para gases) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 
Siendo D (diámetro, plg) 
Reemplazando en la Ec.(6.56) 
Ec.(6.54) 
580.6637 = (1 000 D) (0.00545D2) (0.1252) 
D = 9.476plg 
lb/h 
17846.9239 
6500.7667 
9690.5270 
801.6020 
34839.8197 
Se especifica una tubería de 1 O" NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 80S 
(acero inoxidable) 
D; (diámetro interno)= 9.750 plg 
D0 (Diámetro externo)= 10.750 plg 
e (espesor)= 0.500 plg 
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c. Entrada de la solución MDEArica a la Columna de Desorción 
Entrada MDEArica 
m=345445.91 14lb/h = 95.95721b/seg 
T= 230 °F 
P =50 psia (solución acuosa) 
Cuadro 6.79: Componentes que ingresan a la Columna de Desorción (MDEArica) 
Componentes %molar X; lbmol/h lb/h 
Hz O 81.4281 0.8143 8906.6893 160320.4080 
MDEA 12.2993 o. 1230 1345.3084 160320.4080 
COz 1.3507 0.0135 147.7447 6500.7667 
Hz S 4.9219 0.0492 538.3626 18304.3288 
Total 100.00 1.0000 10938.1051 345445.9114 
Fuente. Las autoras 
p = 63.00 lb/pies3 (según HYSYS vs. 7.0) 
v (velocidad, pie/seg)= 1/3 (0/2 +4) (para flujo natural) Ec. (6.58) 
A (área, pies2)= 0.0054502 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
Reemplazando el diámetro en la Ec. (6.56) hasta encontrar el Diámetro adecuado al flujo 
másico: 
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Cuadro 6.80: Iteración para hallar acoplamiento de entrada al 
desorbedor 
v= 3.003 2.958 3.070 
A= 0.547 0.518 0.592 
D= 10.020 9.750 10.420 
m= 103.532 96.559 114.449 
Tamaño del 10" CEO 40S 10" CED SOS 10" CEO JOS 
Tubo 
Fuente: Las autoras 
Se especifica una tubería de 1 O" NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 80S 
D; (diámetro interno)=9.750 plg 
Do (Diámetro externo)=10.750 plg 
e (espesor)= 0.500 plg 
d. Salida de la solución MDEApobre del Desorbedor al Absorbedor 
Salida de MDEApobre 
m= 321232.7516lb/h= 89.2313 lb/seg 
T= 250 °F 
P= 31 psia (solución acuosa) 
Cuadro 6.81: Componentes de MDEApobre del Desorbedor 
Componentes %molar X; lbmol/h lb/h 
Hz O 86.76 0.8676 8906.6893 160320.4080 
MDEA 13.11 0.131 1 1345.3084 160320.4080 
Hz S 0.13 0.0013 13.4531 591.9357 
Total 100.00 1.0000 10265.4509 321232.7516 
Fuente. Las autoras 
p= 60.271b/pie3 (según HYSYS vs. 7 .0) 
v (velocidad, pie/seg)= 1/3 (D/2 +4) Ec. (6.58) (para succión de la bomba) 
A (área, pies2)= 0.0054502 Ec. (6.55) 
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Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
Reemplazando el diámetro en la Ec. (6.56) hasta encontrar el Diámetro adecuado 
al flujo másico. 
Cuadro 6.82: Iteración para hallar acoplamiento de salida del 
Desorvedor 
v= 2.958 3.003 3.070 
A= 0.518 0.547 0.592 
D= 9.750 10.020 10.420 
m= 92.375 99.046 109.489 
Tamaño del 10" CED 80S 10" CED 40S 10" CED JOS 
Tubo 
Fuente: Las A u toras 
Se especifica una tubería de 10" NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 80S 
D; (diámetro interno)= 9.750 plg 
Do (Diámetro externo)= 10.750 plg 
e (espesor)= 0.500 plg 
e. Solución que sale por el Tope del Desorbedor y se recircula 
Recirculado: 
m= 10492.129llb/h = 2.9145lb/s 
T= 120.00 or 
P = 31 psia (solución acuosa) 
Cuadro 6.83: Composición solución que se recircula por el tope Desorbedora. 
Componentes o/o molar X; lbmol/h lb/h 
H20 98.77 0.9877 538.3626 9690.5270 
MDEA 1.23 0.0123 6.7265 801.6020 
Total 100.00 1.0000 545.0892 10492.1291 
Fuente: Las Autoras 
p = 62.09 lb/pies3 (según HYSYS vs. 7.0) 
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v (velocidad, pie/seg)~ (D/2 +4) (para descarga de la bomba) 
A (área, pies2)~ 0.00545D2 Ec. (6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
Reemplazando el diámetro en la Ec. (6.47) hasta encontrar el Diámetro adecuado 
al flujo másico: 
e d 684It ua ro : eracwn para h 11 . t d 1 1 d a ar acopmm1en o e rccJrcu a o 
v= 4.639 4.690 4.721 
A~ 0.009 0.010 0.011 
D= 1.278 1.380 1.442 
m= 2.564 3.022 3.322 
Tamaño del 1 J/4" CED 80S 1 1/4" CED 408 1 1/4" CED 1 OS Tubo 
Fuente: las autoras 
Se especifica una tubería de 1 1/4" NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 40S 
D, (diámetro interno)~ 1.380 plg 
Do (Diámetro externo)~ 1.660 plg 
e (espesor)~ 0.140 plg 
6.3.1.2.7. Cálculo de la Presion de Diseño 
Según Walas, S.M. (1990) (p.xiv). La Presión de operación de la Torre se 
determinará por la temperatura del medio para el Rehervidor a la presión de operación de 
J6.30psig. [112] 
Según: Córdova Chablé, M.A. Gomez Villanueva, D.G. Tejada Hernández, J.L. & 
Vega Flores, D. (201 1) (p.52). La presión de diseño es superior a una presión de operación 
por 30 psi o en un 1 0%; es decir, cualquiera que sea mayor y que se satisfaga este 
requerimiento. [ 1 05] 
P~Po(J +0.10) ó P~Po+30psi. Ec. (6.59) 
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• Presión de operación (Po) : 16.30psig 
P = 16.3 (1 + 0.10) = 16.3 • 1.1 = 17.93 psi 
P = 16.30 + 30 = 46.30 psi 
La presión de diseño será, de 46.30 psi. 
6.3.1.2.8. Cálculo de la Temperatura de Diseño 
Según Walas, S.M. (1990) (p.xiv) La Temperatura de operación de la Torre se 
determinará por la temperatura del medio para el Rehervidor a la temperatura de operación 
de 250°F. [112] 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.10). La temperatura de diseño será como 
mínimo la temperatura de operación más 20°C. 
Temperatura de operación (T0 ): 250 °F (121.1 l°C) 
Temperatura de Diseño (T): 
T = T0 + 20ºC Ec. (6.60) 
T = 121.11 + 20 = 141.11°C --> 141°C (286 °F) 
La temperatura de diseño será, de 286"F. 
6.3.1.2.9. Cálculo de espesor mínimo de pared 
Según Vargas Ivlarín, M. (2007) (p. 1 0). Bien por norma o cód.igo, o por 
requerimiento de transporte, etc. Se debe fijar un valor mínimo del espesor de la 
envolvente. Como guía práctica, el espesor mínimo, excluido el sobreespesor por corrosión 
admisible de las envolventes y fondos, será el mayor de los siguientes valores. [.1 06] 
Según Código ASME. Sección VIII. División 1 
El espesor mínimo del casco y las cabezas utilizadas, hace de los materiales que 
figuran en la tabla UCS-23; será de 3/32 plg (0.09375 plg) (2.5 mm) incluir una 
tolerancia a la corrosión 
Espesor mínimo (t m in): 2.5 + C, (mm) 
Siendo el según el código ASME. Sección VIII. División 1 la tolerancia por 
corrosión de •;. plg (0.25 plg) (6 mm). 
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Entonces se asume el sobreespesor de corrosión de 6 mm, se tiene que: 
tmin = 2.5 + e = 2.5 + 6 = 8.5 mm 
Según la Fórmula: 
D· 
tmin = _, + 2.54 +e (mm) 
1000 
Di (Diámetro interior)= 2226.6 mm 
2226.6 
tmin = 1000 + 2.54 + e 
Ec. (6.62) 
tmin = 4.7666 +e = 4.7666 + 6 = 10.7666 mm= 0.4239 plg 
= 0.42 plg 
6.3.1.2.10. Cálculo de espesores debido a la presión interna 
Según el Código ASME. Sección VIII. División l. Recomienda un margen 
adecuado por encima de la presión a la que el recipiente será operado normalmente para 
permitir aumentos repentinos de la presión en el recipiente hasta el ajuste de la presión. 
Cada elemento de un recipiente a presión estará diseñado para al menos la 
condición más severa de la presión coincidente (incluyendo la cabeza estática coincidente 
en la posición de funcionamiento) y la temperatura esperada en funcionamiento normal. 
Según Vargas Marín, M (2007) (p.l ). Conviene recordar que la presión interna en 
un determinado punto de la torre está compuesta por la presión interna medida en la cabeza 
del recipiente (o parte más alta) más la debida a la columna de líquido del punto en 
cuestión, esto debe tener en cuenta para cálculos posteriores. [1 06] 
CUERPO: 
Según el Código ASME. Sección I, así como la sección VIII, requiere uniones en 
el tope longitudinal y circunferencial para ser examinados por completo por radiografía. 
Se utiliza el código de diseño UG-27 Espesor de los depósitos bajo presión 
interna. 
UG-27 (e) Los depósitos cilíndricos 
• Cuando el diseño del recipiente requiere uniones en el tope con soldadura 
longitudinal totalmente radiografiado, el cuerpo cilíndrico tendrá un factor de 
eficiencia de la unión (E) de I .0. 
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Según ARKEMA (2000) (p.5). Debido a que todas las Aminas utilizadas en el 
tratamiento de gas, la MDEA tiene la más alta estabilidad química y térmica, la MDEA no 
reacciona con el C02 para formar productos degradables. Como resultado, la adecuada 
operación de las plantas de MDEA muestran poca o ninguna corrosión hacia el Acero al 
carbono, 
Sin embargo la contaminación con calor estable y el Understripping 
incrementaran la corrosión. El cobre y aleaciones de cobre como el latón o metal 
"Admiralty" serán severamente corroídas por todas las aminas y nunca se debe usar con 
MDEA. [94] 
Ya que las temperaturas en el interior de la columna varían desde los 120 °F en la 
cabeza por el condensador hasta los 250°F en el fondo por el Rehervidor, elegiremos SA-
516-60 para el envolvente, fondos y.soporte (se encuentra en la tabla 3A.l- carbon Steel 
and low Alloy Materials). 
Como la presión de operación es de 16.3psig es menor de 3000 psi se trabajará 
con la División 1 para los depósitos de baja presión, teniendo así la máxima presión 
admisible de tensión (S) de acuerdo al código ASME. Sección ll, tabla 1 A, a ,la 
temperatura de Diseño de 141.11 oc (S = 1 71 ·¡ O psi) 
Utilizando las fórmulas suplementarias del espesor cilíndrico, las cuales están en 
términos del radio externo, y son equivalentes a las del código de Diseño UG- 27 (e). 
Para envolventes cilíndricos (tensión circunferencial) 
t = P.R 0 + C 
S.E+0.4P 
• Presión de diseño (P): 46.30psig 
• Diámetro interno (D;) = 87.6608 plg 
D· 
• Radio exterior (Ro): -f + tmin Ec.(6.64) 
87.6608 
Ec.(6.63) 
Ro = 2 + 0.4239 = 44.2543 plg 
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Utilizando la "Table la (cont'D) de la sección del codigo asme. Valores Máximos 
Admisib 
les de Tensión para Materiales Ferrosos", para temperatura del metal en oc 
inferior o igual. 
o Tensión admisible del acero al carbonoA-516-60 (S) a 141°C: 118 MPa 
o Eficiencia de soldadura (E) : 1.00 (radiografía total) 
o Sobreespesor de corrosión ( C): V.plg = 0.25plg 
t == P.R0 + C 
S.E+0.4P 
Ec.(6, 63) 
( 46.30)( 44.2543) 
t == (17110)(LOO) + 0.4 (46.30) + 0·25 
t == 0.3696 plg 
El espesor estándar adoptado será de 0.4375 plg (7 /16") 
FONDO SUPERIOR 
Según Vargas Marín, M. (2007) (pp. 11-12). Se utilizará la fórmula para el diseño 
de formación de cabeza (tapa) bajo presión interna, en términos del diámetro externo de la 
(Fig. 1-4) del código ASME como una fórmula suplementaria. 
(Tapa F &D No- Estándar ASME) 
Las fó1mulas utilizadas para las dimensiones del cuerpo la cabeza son dadas en la 
sección 4 del apéndice 1 del Código ASME Caldera y Recipientes a Presión, sección Vlll. 
División l. 
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TAPA TORIESFÉRICA 
Donde: 
t = P.L.M + e Ec.(6.65) 
2 S.E-0.2 P 
Ec.(6.66) 
El valor numérico del factor M. También puede ser obtenido de la tabla 1-4.2 del Código 
ASME. 
• Mínimo espesor requerido de la tapa después de formarse en plg (t): 
• Presión interna de diseño (P): 46.30 psig. 
• Diámetro externo de la falda (D0 ): D¡ + 2 !mio 
Do= 87.6608 + 2(0.4239) = 88.5086 plg (2248.12 mm) 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 141°C: 118MPa (17110 
psi). 
• Eficiencia de la soldadura (E): I.OO(radiografía total) 
• Sobreespesor de corrosión (C): Y. plg = 0.25 plg. 
• Tipo de fondo: Toriesférico (subtipo korbbogen). 
• Radio interno del rebordeado en plg (r ): 
• Radio interno de la corona en plg (L): 
• Razón de radio interno de la corona a radio interno del rebordeado, se usa la tabla 
1-4.2 del código ASME (Lir): 
• Un factor en las fórmulas para el tope toriesférico depende de la proporción Llr 
(M): 
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Donde: 
Figura 6.33: Cabeza superior Toriesfé•·ica 
Fuente: Brunges, PJ.E, (2001) CASTI GUIDEBOOK to 
ASME, Section Vlll. Div. 1 - Pressure Vessels Third Edition. 
Vol. 4 [figura] (p.l36) 
L=0.80Do Ec.(6.67) 
D 
r =...!!. Ec.(6.68) 
6.5 
L = 0.80 (88.5086 plg) = 70.8069 plg 
r = 88.5086 plg/6.5 = 13.6167 plg 
Donde M = ~ (3 + 70.8069 plg). 
4 13.6167 plg 
M= 1.32 
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"M" también puede ser obtenida de la sección VIII, División 1, tabla 1-4.2 
Cuadro 6.69: Valores del Factor M 
TABLE 1-4.2 
VALUES OF FACTOR M 
(Use Nearest Value of L 1 r; laterpolation Unnece!sary) 
Lk 1.0 1.25 1.:50 1.75 2.t)0 2.2$ 2.50 2.75 ;3.00 
M 1.00 1.03 ,_ .. l.ilB l. lO Lll . 1.15 1.17 1.18 
l/' •. o 4.5 ••• 5.5 ••• 6.5 7.0 7.5 s.o M 1.25 1.2a }.31 1.34 l.l6 1.39 1.41 1 ... 4 1.46 
lit 9.5 UI.OO lO.S tl.O 11.5 12:.0 13.0 14.0 15.0 
M 1.52 .1.54 , .... 1.58 1.60 1.62 . 1.65 1.69 1.72 
NOTE; 
(ll Mulmum ratil)allowtd by UG·32(j) whtn L equ.a.ls the ouUidc di<~meterof th~ stirt. CJfthe haad. 
Fuente: Codigo ASME. Seccion VJJI, División 1, Tabla 1-4.2. 
L = _7_o._s_o6_9__,p_l:::.g = 5_2 
13.6167 plg 
M= 1.32 
r 
3.25 
1.20 
• •• lA• 
16.0 
1.75 
( 46.30 psi)(70.8069 plg)(1.32) 
t = 2(17110 psi)(l.O)- 0.2 (46.30 psi)+ 0·25 plg 
t = 0.3765 plg (9.56 mm) 
El espesor estándar adoptado será de 0.4375 plg (7/16") 
FONDO INFERIOR: 
Según Vargas Marín, M. (2007) (p.13) 
3.50 
l.2Z 
9.0 
1.50 
lb%1 
1.17 
El cálculo del espesor del fondo inferior es análogo al del superior pero con sus 
datos correspondientes que son los que a continuación se muestran [1 06]: 
• Presión de diseño (P): 46.30 + 2 = 48.30 psi. 
• Diámetro exterior (D0 ): 88.5086 plg 
• Factor M (M): 
• Eficiencia (E): 1.0 
• Sobreespesor o margen de corrosión (C): 0.25plg. 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 141 °C: 1711 O psi 
• Tipo de fondo: Toriesférico (subtipo Korbbogen) 
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• Radio de curvatura o radio mayor (L): 
t 
\ 
----Do 
Figura 6.23: Cabeza inferior Toriesférica 
Fuente: Bringas, P.J.E. (2001) CAST! GUlDEBOOK to ASME 
Section Vlfl. Divi. 1 - Pressure Vessels. Third Edition. Vol. 4 
[figura] (p.l36) 
Los cálculos son las mismas: 
L = 0.8 (88.5086 plg) = 70.8069 plg 
T = 88.5086 plg/6.5 = 13.6167 p[g 
M= 0.25 (3 + 70.8069 plg) 13.6167 plg 
M= 1.32 
"M" también puede ser obtenida de la sección VIII, División 1, tabla 1-4.2 
Cuadro 6.69: Valores del Factor M 
TABLE 1-4.2 
VALUES OF FACTOR M 
!Use Nwest Value of L 1 r; lnterpolatlon Unnecessaryl 
Lf, 1.0 1.25 1.50 1.75 2.00 2..25 2.50 2.75 3.00 3.25 }.50 
M 1.00 l.OJ 1.06 1.08 1.10 l.U 1.15 1.17 1.18 1.20 122 
L(t 4.0 4.5 5.0 s.s ••• 6.5 7.0 7.5 8.0 8.5 ... M l. :!S 1.28 1.31 1.34 U6 1.39 tAl 1.44 1.46 1.48 
' 
1.50 
!./t 9,5 10.00 10.5 11.0 11.5 12.0 1M l4.0 15.0 l6.0 l&%1 
M 1.52 . 1.54 1.56 l.!í8 1.60 1.62 . 1.65 u~9 1.12 1.73 1.77 
NOTE! 
(1) Mmcimum ratiD allowrd by UG~32(j) •Ntwn L equal$ d"Je ocuUide di.J.rnet:er"Of ttJc. skJrt: of tJie head. 
Fuente: Codigo ASME. Sección Vlll, División 1, Tabla 1-4.2. 
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M=1.32 
( 48.30 psi)(70.8069 plg)(1.32) 
t = 2(17110 psi)(l.O)- 0.2 (48.30 psi)+ 0·25 plg 
t = 0.3820 plg 
El espesor estándar adoptado será de 0.4375 plg (7/16"). 
6.3.1.2.11. Cálculo de la altura de los cabezales toriesféricos KORHBOGEN [DIN-
28013] superior e inferior 
Cuadro 6.70: Símbolos de cabezale 
toriesfericos Korbbogen Cuadro 6.71: Formulas para tapa toriesfcrica Korbbogen 
SIMBO LOS TAPA TORIESFERICAS 
TIPO KORBBOGEN [DJN-280131 Do 
Diámetro exterior 
T Espesor inicial 
NORMA 
L =0.8 Do 
r = 0.154 Do o r = Dj 6.5 
L Radio esférico interior 
R Radio rebordeo interior 
h¡ Pesta1ia (parte recta) h¡ > 3t 
1-1 Altura total exterior 
Di Diámetro interior D h2 = 0.255 D0 - 0.635t 
h2 Flecha 
1 H= h2+h¡+t 
Fuente: Fondeyur, S.L. Fondas 
conformados en frío (p.4) N 
Fuente: Fondeyur, S.L. Fondas conformados en 
frío (p.6) 
r-~~~--~-~-- ------- ---------------- -' 
1 
1 
1 
Do 
lo,__ -
Figura 6.24: Fondo toriesférico 
Fuenle: FONDEYUR, S .L. Fondos conformados en frío [figura] (p.5) 
tmln = 0.4239 plg 
~ucrpo= 0.3696 plg 
trondosupcrior= 0.3765 plg 
H 
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Trondo inferior= 0.3820 plg 
Se elegirá el espesor mayor de todos, resultando ser el espesor mínimo de 0.4239 
plg, y el estándar más cercano el de 0.4375 plg (71!6") para ser utilizado en el espesor del 
envolvente de la columna y en los fondos superior e inferior. 
Entonces el Do= D;+2t Ec. (6.69) 
Do= 87.6608 +2(0.4375) = 88.5358 plg 
Para realizar el cálculo de la altura para los toriesféricos tipo KORBBOGEN 
tenemos el Cuadro 6.71, que nos muestra las fórmula a usar: 
D0= Diámetro exterior= 88.5358 plg 
Reemplazando tenemos: 
t =Espesor inicial= 0.4375 plg 
L=0.8 (88.5358) = 70.8286 plg 
r=O.J 54 (88.5358) = 13.6345 plg 
hl = 3(0.4375) = 1.3125 plg 
h2 = 0.255 (88.5358)- 0.635 (0.4375) = 22.2988 plg 
H = 22.2988 plg + 1.3125 plg + 0.4375 plg = 24.0488 plg 
6.3.1.2.12. Cálculo de la prcsion del viento 
Del estudio de impacto ambiental de la modernización de la refinería, en verano 
las direcciones del Viento predominante son: ESE (con velocidad del viento de 6-7 mis), 
SE, W, E, SSW. 
En otoño las direcciones del viento predominantes son :ESE (velocidad del viento 
mayor que 8 mis), SE, W,SSE,E,SSW, en invierno las direcciones del viento predominantes 
son : ESE (velocidad del viento mayor que 8mis),SSE,S,SSE,E y en primavera las 
direcciones predominantes son ESE (velocidad del viento mayor que 8 mis)SSE,S,SSE. 
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Según Norma Peruana E.020. En el mapa Eólico del Perú las velocidades del 
viento para Talara es de 35 km/h a 1 O m sobre el suelo. 
Velocidad de Diseño 
Ec.(6.70) 
Vh: velocidad de diseño en la altura h en km/h. 
V : velocidad de diseño hasta 1Om de altura en km/h. 
h: altura sobre el terreno en metros. 
Para una altura total de la torre de 595.11 plg (15.12 m= 15m) 
15 0.22 
vh = 35 ( 10) = 38.27 Kmfh 
La carga exterior de viento. "Presión Básica del viento" 
Ph = 0.005. C. V1~ Ec.(6.71) 
Ph =Presión o succión del viento a una altura h en kgf/m2. 
C: factor de diseño a la altura h, indicado en la tabla 4. 
C=+0.7 (Tanques de agua, chimeneas y otras de sección circular o elípticas) [107] 
2 1 psi . Ph= 0.005 x0.7x (38.27) = 5.1249 kgf/m2 * k f/ = 0.00729 ps1 703.448 g m2 
6.3.1.2.13. Cálculos de las Tensiones debidas al viento en condiciones de operación 
Según Calle Cabrera, M. (20 11 ). Para una altura de 15 metros, la presión básica 
del viento "Ph" es de0.00729 psi, a partir de este dato se obtiene la presión de diseño 
debida al viento "P v'' 
Pv=Ph. C,. K .m Ec. (6.72) 
Para ello, se requiere al conocimiento de los siguientes datos: 
Coeficiente Eótico (C,) 
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Coeficiente de Accesorio (m): 
Factor eólico de esbeltez (k): 
Cs se encuentra del Cuadro 6.72 (la tabla 5.3 NBE-EA), para una construcción 
cilíndrica de superficie rugosa o nervada Cs = 0.8 
Cuadro 6. 72: Coeficiente eólico de 
sobrecarga total en una construcción 
Tabla 5.3 
.• 
Coeficiente eólico de sobrecarga total 
en una constru«:ión 
Coeficiente 
Clase do conattuccl6n eóliCO 
e 
Construc::ctones prismi:ltiees 
De planta rectangular o combinaéión de 
rectangulos ........ .. . . . . "" . ... 1.2 
Dll planta octogonal o anl1oga . , . .... 1.0 
Construcdonn cllindrleu 
De superficie rugosa o ncrvada .•...... • •• De superficie muy lisa •. , . , .• , ....... 0.6 
Conttrvcclonu esférica$ 
E:lfertl!i g '&Omiesfcr•s ••.••••• , ........ 0.4 
CJJsqutrtes ~féricos de relación 
altura: dibmctto :S;. 1:4 ... , ..... ,.. 0.2 
Fuente: Calle Cabrera, M. (2011). Diseño 
de un absorvedor para la elimnacion de 
acidos sulfhídricos de una corriente 
gaseosa procedente de la torre de vacio de 
la Refineria Gibraltar- San Roque (p.20) 
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D0 = 88~S4" 
1 
' 1' -J¡ ...-
T 
h 
- = 8 02" 3 . 
0.4375" 
H = 595.11, L= 481.82" 
J, 
1' ['..... 
h 3 = 8.02" 
Figura 6.40: Diseño simple de la columna desorbedora 
Fuente: Las autoras 
' 
~., 
1 24.05" 
......... 
087 66" 
449.75" 
_./ 
t 
24.05" 
L: Distancia desde la lín 
tangencia más alta a la s 
ea de 
ección 
n, plg. más baja en consideració 
H: Longitu del recipient e 
incluyendo el faldón, plg 
: (0.4375" 
1.31, 
,¡, 
T 
r 
120" 
1 
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(Véase el Plano N°6 "Estructura Básica y Elementos Internos de la Columna 
Desorbedora C-02") 
Para la relación entre los valores de h (distancia desde la línea de tangencia) y b 
(diámetro externo), se tiene: 
!: = 481.82" = 5.44 
b 88.54" 
K es el factor Eólico de Esbeltez Cuadro 6.73 (según tabla 5.5 NBE-EA) 
Cuadro 6. 73: Factor eólico de esbeltez 
Tabla 5.5 
Factor eólico de esbetiez 
: si h>b 
EsbeHez: laS 10 60omavor 
~ si b>h 
Factor eólico de esbeltez k 1 1,25 1,50 
VIISOrPí int&tm,.••dio' pueden ~ ~"1tiL 
Fuente: Calle Cabrera, M. (2011). Diseílo de un 
absoberdor para la eliminación de acido sulfhídrico 
de una corriente gaseosa procedente de la torre de 
vacio de la Refineria Gibraltar San Roque (p.21) 
Interpolando del Cuadro 6.73 (tabla 5.5 N BE-EA), se obtiene k= 1.022 
Para hallar el coeficiente de Accesorios (Tuberías, plataformas, escaleras) "m", se 
necesita conocer el diámetro externo total "D,", el cual es la suma de Do (diámetro 
exterior), ta (espesor del aislante), t, (espesor del recubrimiento del aislante). [ 1 08] 
Ec. (6.73) 
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Cuadro 6.74: Coeficiente de tuberías, plataformas y 
escaleras 
Diámetro exterior D (mm) coeficiente m 
<500 1,5 
500<D<1000 1,4 
1000<D<l500 1,3 
1500<D<1000 115 
2000<D<2500 1,2 
2)lJU<U l,D 
Fuente: Calle Cabrera, M. (2011). Diseño de un absoberdor para la 
eliminación de acido sulfhídrico de una corriente gaseosa procedente de 
la torre de vacio de la Refineria Gibraltar- San Roque (p.21) 
Según el Manual de Aislamiento en la Industria ISOVER en su tabla 5 (p.53). 
Espesores recomendables para productos JSOVER, para temperaturas de Trabajo de 
alrededor 141 oc un espesor de aislamiento de 86.4 mm (3.40 plg), esc~giéndose el aislante 
modelo Panel PL-156 (Panel semirígido de lana de vidrio).ll09] 
t,= 86.4 mm (3.40 plg) 
Según Ulbrinox, para Bandas de Aluminio 3003. ASTM-B-209. Equivalente 
AlMniCu [110] 
t,= 0.032 plg 
Teniendo por tanto un diámetro externo total de: 
D, = 88.54 + 2(3.40)+2 (0.032) = 95.40 plg (2423 mm) 
m es el coeficiente de Tuberías, plataformas y escaleras, para un diámetro exterior 
D, = 2423 mm, Según el Cuadro 6.74 de Coeficiente de tuberías, plataformas y escaleras 
m =1.25. [1 08] 
Reemplazando datos de la Ec. (6.72) Pv = P". C,. K. m 
La Presión de Diseño del Viento es: 
Pv = 0.00729 psi (0.8) (1.022) (1.25) 
Pv = 0.007 45 psi 
424 
6.3.1.2.14. Cálculo de Momentos de Viento 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp. 14-16) 
Para el nivel de elevación 1 (Elevación de la línea de Tangencia). 
Teniendo en cuenta que 95.40 plg es el diámetro externo total del equipo y los 
momentos es la suma de cada carga por la distancia a la sección, en el nivel de elevación 1 
h1= "L" (Distancia desde la línea de tangencia a la sección más baja en 
consideración) 
hl= 481.82 plg 
Donde d1=h1/2 = 481.82/2 = 240.91 plg 
lbf MVt = 0.00745 -,X 95.40 plg X 481.82 plg X 240.91 plg plg 
MV1 = 82453 lbf.plg 
Para el nivel de elevación 11 (Elevación de la Base) 
h2="H" (Longitud del recipiente incluyendo el faldón). La altura considerada es la 
suma de la longitud entre líneas de tangencia h1, la flecha más el espesor del fondo 
Toriesférico superior y la longitud de faldón considerada de 120 plg. 
h2 = 595.11 plg 
d2 = 595.11/2 = 297.56 plg 
lbf MVu= 0.00745 -, x 95.40 plg x 595.11 plg x 297.56 plg plg 
MV11 = 125785 lbf.plg 
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6.3.1.2.15. Cálculo de Esfuerzos Admisibles (a Tracción y Compresión) 
Según Tesis: Proyecto Diseño de un Planta para la Regeneración de Aminas 
mediante columna de Relleno. 
Tensiones Admisibles para el punto I: 
La línea de tangencia es justo la línea de transición que en los fondos actúa como 
paso de una figura bombeada a otra cilíndrica. Considerando los espesores corroídos, 
según las tablas del código ASME Sección VIII, las tensiones máximas de 
tracción/compresión en esta línea son los siguientes 
Tensiones máximas de Tracción (S): 17 1 1 O psi 
Compresión: la máxima comprensión admisible que aguanta una carcasa se 
determina de acuerdo con el valor del coeficiente "A" calculado a partir de la siguiente 
fórmula: 
Siendo: 
0.125 
A=-R- Ec. (6.77) 
A= Factor función de las dimensiones del recipiente 
R =Radio Exterior (plg) 
t, =Espesor Corrido (plg) 
R =~" = as.s; plg 44.27 plg 
t, =t-e Ec. (6.78) 
Siendo: 
Espesor (t): 0.4375 plg 
Sobre espesor de corrosión (C): 0.25 plg 
t = 0.4375-0.25 = 0.19 plg 
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0.125 A=4rr7= 0.00053 
0.19 
Con el valor obtenido de A y con la ayuda de las gráficas UG-23 del código 
ASME correspondientes al tipo de material, se obtiene el valor de B. También el valor de 
A que a la derecha de la línea materialltemperatura, el valor de B puede ser calculado 
usando la siguiente fórmula: 
B = AE 
2 
Ec.(6.79) 
E= Módulo de elasticidad del material a la temperatura de diseño en Megapascal 
(Pa), su valor es obtenido del código ASME. Sección 11. Parte D. Subparte 2. Tabla TM-1. 
(p.738). Para el tipo de material A-516 Grado 60, el acero al carbón tiene un porcentaje de 
carbón (C) del 0.21 %, está dentro del primer rango con menos de 30% de C y a la 
temperatura de diseño (141 oc = 286°F), interpolando las temperaturas se tiene "E", igual 
a: [106] 
E= 195.54 X 103 MPa= 28353300 psi 
B = (0.00053)(28353300psi) 
2 
Tensiones Admisibles para el punto 11 (base): 
7506 psi 
De manera análoga al caso del punto 1, las tensiones a tracción/ compresión son: 
Tracción= 1711 O psi 
Compresión: A = (~:~;) = 0.000727 
0.26 
te= 0.4375- 0.18= 0.26 plg 
E= 195.54 X 103 MPa= 28353300 psi 
(0.000727)(28353300 psi) 
B = 
2 
= 10308psi 
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6.3.1.3. DISEÑO DEL INTERCAMBIADOR MDEAn1cA/MDEAponnE E-01 
MDEAnlCA FRÍA MDEArmmr. CALIENTE 
l 
~ 
MD EAniCA CAUENTE 1 MDEApomm FRíA 
Figura 6.41: Diagrama del intcrcambiador E-0 l 
El Tntercambiador E-01 es de CARCASA y Tubos. 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp. 24-25). El lntercambiador E-01 es de 
carcasa y tubos, por lo que presentando el inconveniente de ser menos eficaces que el flujo 
en pistón significando que se necesita más área superficial del intercambiador para las 
condiciones dadas. Sin embargo, este tipo de lntercambiadores se utiliza ampliamente en la 
Industria, ya que frecuentemnte es el más conveniente, más compacto y menos caro de 
construir para una finalidad dada. El E-01 es tratado como una unidad de flujo en pistón en 
contracorriente con un factor de corrección F, entre O y 1, para tener en cuenta la 
disminuida eficacia de contacto. En el intercambiador E-0 1 el fluido corrosivo 
(MDEAn1cA) fluye por los tubos para no dañar la carcasa. 
Las principales ventajas que tienen los cambiadores de carcasa y tubos (E-O 1, E-
02, E-03, E-04), destacan las siguientes: 
a. Favorable relación área del intercambiador/volumen de fluido a tratar muy 
favorable. 
b. Buena disposición mecánica, soporta pres10nes elevadas, sm darle espesor a la 
carcasa o a los tubos. 
c. Medidas de Fabricación estándar. 
d. Gran variedad de materiales de construcción. 
e. Fácil de limpiar. 
f. Técnicas de diseño bien establecidas. 
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El Diseño dellntercambiador re realizara siguiendo recomendaciones de la norma 
TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association). 
El cálculo de la superficie total requerida para el intercambio de calor, se ejecutara 
siguiente la expresión general de diseño para el flujo de calor intercambiado a través de la 
pared de los tubos que se encuentran en el interior de la carcasa. 
Donde: 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec.(6.85) 
Q =Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U = Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la 
resistencia global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A = Superficie total de intercambio (pie2). 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (°F). 
FT = Factor de corrección de MLDT. 
Dicha ecuación se utiliza suponiendo las siguientes hipótesis: 
• Flujo de pistón ideal de todas las corrientes. 
• No hay gradientes de temperatura a lo largo de la trayectoria de flujo de ambos 
fluidos. 
• Igual área de transmisión de calor para cada paso. 
• Valor de U constante a través del intercambiador. 
• Calor específico constante y sin cambio de fase en los fluidos, es decir, sin 
vaporización o condensaciones dentro del intercambiador. 
• Pérdidas de calor hacia el entorno despreciables; y no hay conducción a lo 
largo de las paredes del intercambiador en las direcciones de flujo de fluidos. 
[1 06] 
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MDEAmcA MDEAronRE 
m=345445.9114 lb/h n=l 0265.4509 lbmollh 
T1=143.69°F a 90 psia (solución acuosa) T 1=250°F a 31 psia (solución acuosa) 
TrROMEmo=186.8°F 
Cp=0.8269 BTU/Ib.°F (Datos tomados 
con ayuda del HYSYS vs: 7.0) 
Despues de haber iterado con la 
temperatura de la corriente de salida del 
MDEAroaRE para obtener el calor 
requerido 
Q= n(:2:i~{ xiCpi)(T2 -T1 ) Ec. (6.29) 
Q= mCp(T2-T1 ) Ec. (6.28) Q= -24653952 BTU/h 
Q= 345445 9114:!: * 0.8269 BTU * 
• h lb,°F Se obtiene un T2=156.88°F 
(230 -143.6WF 
Q = 24653952 BTU/h 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
lO'F-{ 250"F 
230"F 
93.12"F 
!56.88"F} 
13.19"F 
143.69"F 
MLDT (Media Logarítmica de la diferencia de temperatura, °F) 
Para el cálculo del factor de diferencia de temperatura (FT), hallamos primero R y 
S (Grupo temperatura, adimensional) 
R = 93.12oF = 1.079 
86.31 °F 
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·..¡ . 
De la Figura 23 del libro de "Procesos de Transferencia de Calor". DONALD Q. 
KERN. Para un intercambiador de calor Caso y Tubo el valor de f.r = 0.86 con 6 pasos por 
el casco y 12 pasos en los tubos . 
• 1 
ti 
"' 
I§l · '--~~·-="~""""~''=,,.=.,,=•un-=. ===f--- l ___ t: ,.._a lt ww, 12' ait IIUII "' k. 116M R·n fciL 
, J -' SOlo~ 
Figura 6.42: Factores de corrección MLDT para intercambiadores 6-12 
Fuente: Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kern. Fig.23 del Apéndice de Datos 
para cálculos 
Según Kern, D.Q. (1990) (P. 224). Como es un número par múltiple de dos pasos 
en la coraza (6-12), puede ser logrado mediante un número dado de intercambiadores 1-2 o 
por la mitad de estos por intercambiadores 2-4. [58] 
Según Rase, H.F., Barrow, M.H. & 1-lolmes, J.R. (1998) (258). Las carcasas con 
más de dos pasos son imprácticas, pero conectando cambiadores en serie pueden obtenerse 
las ventajas de pasos adicionales de carcasa. El cambiador de dos pasos de carcasa es más 
difícil de mantener, puesto que el deflector longitudinal requiere un diseño más complejo. 
La carcasa, de dos pasos se usa con más propiedad para fluidos limpios. [113] 
tJ.t (Diferencia verdadera de Temperatura) 
Ec. (6.86) 
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f..t = 0.86* 16.36°F = 14.0rF 
Como se supone U constante a través del intercambiador se u ti !izará las 
temperaturas promedio Ta y ta, para el fluido caliente y el fluido frío respectivamente en 
oF. 
Ta = (250'F + 156.88'F) 
2 
= 203.44°F (MDEAponRE) 
ta = (143.69'F+230 'F) = 186.85oF (MDEARICA) 
2 
6.3.1.3.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número de 
tubos 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.26) el cual tiene corriente de fluido simliar. El 
coeficiente U para este servicio está en el rango de 300 a 400 W 1m2 °C, tomando el valor 
medio del intervalo adoptamos el valor de: [I 06] 
u = (300+400) = 
2 
350W 
--. m2 "C 
1BTU/pie2 .h.'F 
5.678 W ¡m2 oc 
U= 61.64 BTU/pie2.h.°F 
Por lo tanto, despejando el área de la ecuación de Fourier se obtiene el valor: 
Q = U.A.MLDT.Fy=U.A.M 
A =..!L 
U.iJt 
Ec. (6.87) 
A= ..!L = 24653952 BTU/h 28426.738 ies2 
u .. ilt 61.64 .810 •14.D7"F p 
pte2h°F 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.28). Para poder obtener el diámetro de cada 
carcasa así como las diferentes características de este cambiador, se realizan los siguientes 
cálculos. 
l. Área por carcasa: 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de 6. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: AR = A!Ns Ec. (6.88) 
AR = A/Ns = 28426.738 pies2/6 = 4737.790 pies2 
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2. Características del cambiador E-01 
Para el servicio que realiza este cambiador y debido que se trata de un servicio 
sucio así como de un cambiador de carcasa y tubos, los valores típicos que se adoptan 
varias de sus características geométricas son los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. [1 06] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.l60- 1 61). Se pueden obtener en diferentes gruesos 
de pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se 
refiere como el calibrador BWG del tubo. En la Tabla 10 de Apéndice del libro DONALD 
Q. KERN se enlistan los tamaños de tubo que generalmente están disponibles, de los 
cuales los de % plg. de diámetro ( d0) exterior son los más comunes en el diseiio de 
intercambiadores de calor. [58] 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies, para nuestro caso se eligió el de 20 
pies de longitud. [63] 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.29). El espesor de los Tubos es 2.1 
mm. (0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. [106] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp. 160-161). El arreglo de los tubos 
recomendable es el de arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 
6.43. 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig.6.43. El espaciado de los tubos (Pitch) PT es la distancia menor de centro a centro 
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en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg do 
es un espacio cuadrado de 1 plg. [58] 
L; Longitud de los tubos = 20 pies. 
d0; Diámetro de Tubo = 314 plg (0. 75 plg) = 0.0625 pies. 
PT; Pitch o espacio entre tubos = 1 plg G 0.0833 pies D 
Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
14 BWG el espesor de pared de tubo= 0.083 plg. 
PT : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C' :P,-do 
C' : 1"-% =Y,"= 0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de la disposición 
cuadrada 
3. Número de tubos en cada carcasa (Nt) 
Según: Beññera Vi lar, C., Fernandéz, E., Serna Cantero, A., Domenech Sellas, E. & 
Lopez de Leon, L.R. (201 O) (pp.ll-61, 11-64). Los tubos tienen una largada de 20 pies, 
pero se tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. 
La largada de los tubos es un poco superior a la típica, pero esa la única forma para 
que la relación que hay entre la largada de los tubos y el diámetro de carcasa este 
comprendida entre 4 y 6. [114] 
Según Calle Cabrera, M. (20 11) (pp. 36-38) 
a•• (L-0.5) Ec.(6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. Datos 
de Tubos para Condensadores e lntercambiadores de Calor del libro "Procesos de 
Transferencia de Calor". Dona Id Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
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a"= TI do Ec.(6.90) 
a"= TI do = 0.1963 pies 2 /pie 
Nr = 4737·;90 pies' = 1237.72 = 1238 tubos 
0.1963 p1es (20-0.S)pies pies 
4. NTC (para disposición cuadrangular) 
NTC= 1.19 (NT) 112 Ec. (6.91) 
NTC = 1.19 (N·1) 112 = 1.1 9. (1 238)112 = 41.87 '= 42 
5. Diámetro nominal de carcasa (DOT) 
Ec.(6.92) 
DOT = (42- 1) (1 plg) + 0.75 plg = 41.75 plg. 
6. Diámetro interno de la carcasa (DIS) 
DIS = DOT + LCDD Ec.(6.93) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD 1.80 plg, de la 
siguiente manera: 
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Nominll Shi:U Olatntttt. lnc:hn 
Figura 6.45: Grafico para hallar LCDD a partir de DOT y el tipo de fijación de los tubos 
Fuente: Disei'io de una Planta para la Regeneración de Aminas Mediante Columna de Relleno. 
Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marin. 2007. (p.30). 
Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD = 41 .75 plg + 1.80 plg = 43.55 plg (3.629 pies). 
7. Número de deflectorcs 
Los deflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la turbulencia y poder conseguir así un flL~jo 
transversal a Jos tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor; 
considerando que los deflectores E-O 1 son de tipo segmentado sencillo, se tiene que: 
Figura 6.46: Placas deflectorns de 
tipo segmentado sencillo 
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N° deflectores = L/DIS Ec.(6.94) 
N° deflectores = LIDIS = 20 pies/3.629 pies= 5.51 = 6 deflectores 
RESÚMEN DEI EQUIPO 
Cuadro 6.85: Resumen del Intercambiador de calor MDEARicA 
MDEAronRE E-01 
RESUMEN DEL EQUIPO 
INTERCAMBIADOR DE CALOR CARCASA TUBOS 
FLUIDO MDEApobre MDEArica 
Temperatura de entrada (°F) 250.00 143.69 
Temperatura de salida COF) !56.88 230.00 
Tipo de intercambiador según: TEMA AES 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 61.64 
Longitud de tubos (pies) 20 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) [ 
Disposición de tubos CUADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las Autoras 
La designación del tipo de cambiador por normativa TEMA, consiste en un 
conjunto de tres letras que describen, en este orden, el tipo de cabezal de distribución o 
entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En este caso es de tipo AES, la letra 
A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, la letra E se debe a que la carcasa 
es de un solo paso, se consideran seis carcasas en serie y por último, la S, cabezal flotante 
con dispositivo de apoyo, significa que el diámetro del cabezal es mayor que el del casco y 
hay que desmontarlo para sacarlo. 
El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [1 08] 
SIZE 44- 240 TYPE AES 
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6.3.1.4. Diselio del Enfriador de MDEAronRE E-02 
Agua de refrigeración fría MDEAronRE CALIENTE 
l l 
1 1 
Agua de refrigeración caliente MDEAronRE FiliA 
Figura 6.47: Diagrama de intercambiador E-02 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.41). El lntercambiador E-02 es, según su 
construcción, de carcasa y tubos, por lo que presenta los mismos inconvenientes y ventajas 
que el anterior calculado. Su cálculo térmico es muy similar al de los anteriores, por lo que 
se evitará la descripción detallada del mismo. 
Para hacer posible la obtención de la superficie total requerida para el intercambio 
de calor, utilizamos la expresión general de diseño para el flujo de calor intercambiado a 
través de la pared de los tubos que se encuentran en el interior de la carcasa. 
En el interior de los tubos fluye el agua de Refrigeración que hace posible el 
enfriamiento de la corriente de MDEAroBRE que discurre por la carcasa. [1 06] 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec. (6.85) 
Donde: 
Q = Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U = Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la resistencia 
global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A = Superficie total de intercambio (pie2). 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (°F). 
fT= Factor de corrección de MLDT. 
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El flujo de calor se obtiene directamente del Balance de calor MDEAroRRE 
MDEAPOBRE 
mMDEApobrc= 32J232.75J6Jb/h 
T1= 156.88°F a 30 psia 
T PROMEDio= J3 Ü. 94 op 
Cp=0.8295 BTU/Ib.°F (Con ayuda de 
HYSYS vs. 7.0) 
Q= 321232.7516 1b * 0.8295 ~ * 
h lb.°F 
(105 -156.88)°F 
Q= -13824826.76 BTU/h 
H20 de Refrigeración 
SEGÚN Estudio de Impacto Ambiental 
(EslA) Modernización de Refinería Talara, 
el agua de mar en el área de estudio 
presento un valor promedio de temperatura 
de 23.3°C (73.94°F) en la temporada de 
verano. 
AGUA: 
Temperatura de entrada= 73.94 °F 
Para una ti T= 18 °F 
Temperatura de salida= 91.94 °F 
Temperatura promedio = 82.94 op 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
{
l. 56.8,8"F 
64.94'F 
9L94'F 
51.88"F 
18°F 31.06'F 
73.94'F 
MLDT (Media Logarítmica de la diferencia de temperatura, °F) 
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Para el cálculo del factor de diferencia de temperatura (FT), hallamos primero 
RyS (Grupo temperatura, adimcnsional) 
S 
R = Sl.BBOF = 2.882 
18 op 
De la Figura 18 del libro de "Procesos de Transferencia de Calor". Donald Q. 
Kern. Para un intercambiador de calor Caso y Tubo el valor de FT =0.91, con 1 paso por el 
casco y 2 pasos en los tubos. 
1 
• 0.8 
1 
l ........ 2 i .......... '*' 
Figura 6.48: Factores de corrección MLDT para intercambiadores 1-2 
Fuente. Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kern. Fig.l8 del Apéndice de Datos 
para cálculos 
L1t (Diferencia verdadera de Temperatura) 
L1t = Fr * MLDT Ec.(6.86) 
Como se supone U constante a través del intercambiador se utilizará las 
temperaturas promedio Ta y ta, para el fluido caliente y fluido frío respectivamente en °F. 
440 
Ta = (156'88oF + 105oFl = 130.94oF (MOEAronRE) 
2 
(73.94oF+91.94oF) 82 94oF (J.J Ü d f. " ) la = 
2 
= . - 2 e re ngerac10n 
6.3.1.4.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número 
de tubos 
Según Vargas Marin, M. (2007). (p.42) el cual tiene corriente de fluido similar. 
El coeficiente U para este servicio toma el valor de : 
U= 680W 1BTU/pie
2
.h.°F 
5.678 w ¡m2°C 
U= 119.76 BTU/pie2.h.°F [106] 
Por lo tanto, despejando el área de la ecuación de Fourier se obtiene el valor: 
Q = U. A. M LDT. Fr= U .A.f..t 
A = __!]_ = 13824826.76 BTU /h = 2761 456 ies2 
U.Llt 11 ~" 76BlU*4l.B0°F . p 
ple2h°F 
Según Vargas Marin, M. (2007). (p.28). Para obtener el diámetro de cada carcasa 
así como las diferentes características de este cambiador, se realizan los siguientes 
cálculos. 
t. Área por carcasa 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de 1. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: 
AR = A/Ns = 2761.456 pies211 = 2761.456 pies2 
2. Características del cambiador E-02 
Para el servicio que realiza este cambiador y debido que se trata de un servicio 
sucio así como de un cambiador de carcasa y tubos, los valores típicos que se adoptan 
varias de sus características geométricas son los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. [J 06] 
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Según Kern, D.Q. (1990)'(pp. 160-161). Se pueden obtener en diferentes gruesos 
de pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se 
refiere como el calibrador BWG del tubo. En la Tabla 1 O de Apéndice del libro DONALD 
Q. KERN se enlistan los tamaños de tubo que generalmente están disponibles, de los 
cuales los de % plg. de diámetro ( d0) exterior son los más comunes en el diseño de 
intercambiadores de calor. [58] 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies, para nuestro caso se eligió el de 20 
pies de longitud. [63] 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.29). El espesor de los Tubos es 2.1 
mm. (0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. [1 06] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.l60-161). El arreglo de los tubos 
recomendable es el de arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 
6.43. 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig. 6.43. El espaciado de los tubos (Pitch) PT es la distancia menor de centro a centro 
en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg do 
es un espacio cuadrado de 1 plg. [58] 
L; Longitud de los tubos = 20 pies. 
d0 ; Diámetro de Tubo= 3/4 plg (0.75 plg) = 0.0625 pies. 
PT; Pitch o espacio entre tubos = 1 plg D= 0.0833 piesD 
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Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
14 BWG el espesor de pared de tubo= 0.083 plg. 
PT : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C' :P,-do 
C' : 1"-% = V."= 0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de la disposición 
cuadrada 
3. Número de tubos en cada carcasa (Nt) 
Según Bellera Vilar C. Femandez, E. Serna Cantero, A. Domenech Sellas, E. & 
López de Léon, L.R. (2010). (pp. 11-61, 11-64). Los tubos tienen una largada de 20 pies, 
pero se tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. 
La largada de los tubos es un poco superior a la típica, pero esa la única forma 
para que la relación que hay entre la largada de los tubos y el diámetro de carcasa 
comprendida entre 4 y 6 [ 114]. 
Según Calle Cabrera, M. (2011) (pp. 36-38) 
NT = _,...::A:",R_, 
rr d 0 (L-0.5) a•• (L-0.5) 
Ec.(6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. Datos 
de Tubos para Condensadores e Intercambiadores de Calor del libro"Procesos de 
TRansferencia de Calor". Donald Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
a"= rr do = 0.1963 pies 2 jpie 
NT = 2761.;56 pies' = 721.41 = 722 tubos 
0.1963 ptes ( 20-0.S)pies pies 
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4. NTC (para disposición cuadrangular) 
NTC = 1.19 {NT) 112 = 1.19. (722) 112 = 31.98= 32 
5. Diámetro nominal de carcasa (DOT) 
DOT = (NTC -1) PT + do Ec.(6.92) 
DOT = (32- 1) (1 plg) + 0.75 plg = 31.75 plg. 
6. Diámetro interno de la car·casa (DIS) 
DIS = DOT + LCDD Ec.(6.93) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD 1.65 plg, de la 
siguiente manera: 
Nomlftll Shtn Olarnttltf.lnehn 
Figura 6.45: Grafico para hallar LCOD a partir de DOT y el tipo de fijacion de los tubos. 
Fuente: Diseño de una Planta para la Regeneración de Aminas Mediante Columna de Relleno. 
Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marin. 2007. Pág.30. 
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Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD = 31.75 plg + 1.65 plg = 33.4 plg (2.783 pies). 
7. Número de deflectores 
Los deflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la turbulencia y poder conseguir así un flujo 
transversal a los tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor; 
considerando que los deflectores E-02 son de tipo segmentado sencillo, se tiene que: 
Figura 6.46: Placas detlectoras de 
tipo segmentado sencillo 
N° deflectores =LID! S= 20 pies/2.783 pies= 7.19 ~ 8 deflectores 
RESÚMEN DE EQUIPO 
Cuadro 6.86: Resumen del intercambiador de calor Enfriador 
MDEAponnF E-02 
INTERCAMBIADOR DE CARCASA TUBOS CALOR 
FLUIDO MDEApobre Agua de Refrigeración 
Temperatura de entrada (°F) 156.88 73.94 
Temperatura de salida (°F) 105 91.94 
Tipo de intercambiador según: AES TEMA 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 119.76 
Longitud de tubos (pies) 20 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) 1 
Disposición de tubos ·cuADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las autoras 
La designación del tipo de cambiador por normativa TEMA, consiste en un 
conjunto de tres letras que describen, en este orden, el tipo de cabezal de distribución o 
entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En este caso es de tipo AES, la letra 
A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, la letra E se debe a que la carcasa 
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es de un solo paso, se consideran seis carcasas en serie y por último, la S, cabezal flotante 
con dispositivo de apoyo, significa que el diámetro del cabezal es mayor que el del casco y 
hay que desmontarlo para sacarlo. 
El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [108] 
SIZE 34- 240 TYPE AES 
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6.3.1.5. DISEÑO DEL CONDENSADOR DE LA CABEZA DE LA 
REGENERADORA E-03 
Agua fría Vapores de cabeza 
! 
1 
Agua caliente Líquido subenfrindo 
Figura 6.49: Diagrama del intcrcambiador E-03 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.37). La función principal del intercambiador 
de calor E-03 de carcasa y tubos refrigerado por agua, es la de enfriar y condensar el 
producto gaseoso que sale por la cabeza de la columna regeneradora, producto formado por 
MDEA y vapor de agua, que se dirige hacia el botellón de reflujo. 
Los cálculos para el diseño térmico de este cambiador son análogos a los 
realizados para el precalentador de MDEARICA que entra en .la regeneradora. 
La ecuación fundamental para la transmisión de calor en este tipo de equipo: 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec. (6.85) 
Donde: 
Q = Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U = Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la 
resistencia global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A= Superficie total de intercambio (pie2). 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (OF). 
Fr = Factor de corrección de MLDT. 
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Los valores para estas variables serán: 
Q = -11495635.8372BTU/h 
Frl, al tratarse de una transmisión de calor que da lugar a un cambio de estado, 
en este caso la condensación de los vapores ácidos procedentes de la cabeza de la columna 
regeneradora. [1 06] 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
{ 
209.60°F 
117.66°F 
91.94°F 
MLDT (Media Logarítmica de la diferencia de temperatura, °F) 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.76), se toma el MLDT de esta forma, aunque 
exista un cambio de fase por parte de los vapores del tope. Esto se debe a que la 
temperatura de condensación no es constante debido que no se trata de condensar sustancia 
pura, sino una mezcla de gases. [115] 
6.3.1.5.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número 
de tubos 
Según Vargas Marin,. M. (2007) (p.37), el cual tiene corriente de fluido similares. 
El coeficiente "U" para este servicio se toma el valor de: 
U= 570W/m2 °C 
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U= 100.39 BTU/pies 2 h. °F [106] 
Cáculo del área de intercambio de calor necesaria. Cálculo del número de tubos 
Q = U.A.MLDT.Fr = U.A.M 
A= Q/U.llt Ec. (6.87) 
A= 1499.95 pies 2 
Según Vargas Marín, M. (2007) (p.28). Para obtener el diámetro de cada carcasa 
así como las diferentes características de este cambiador, se realizan los siguientes 
cálculos. 
l. Área por carcasa 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de l. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: 
AR = A/Ns =1499.95 pies2/1 = 1499.95pies2 [106] 
2. Características del cambiador E-03 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.76). Para una correcta transferencia de calor, 
por este equipo circulará el agua de refrigeración por los tubos, mientras que la mezcla de 
gases a enfriar fluirá por la carcasa de manera que rodea por completo a dichos tubos para 
así conseguir una mayor eficacia. Los vapores ácidos, una vez condensados a lo largo del 
intercambiador, salen como líquido subenfriado. [115] 
Los valores típicos y que se adoptan varias de sus características geométricas son 
los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. 
Segú Kern, D.Q. (1990) (pp. 160-161). Se pueden obtener en diferentes gruesos 
de pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se 
refiere como el calibrador BWG del tubo. 
En la Tabla 1 O de Apéndice del libro DONALD Q. KERN se en listan los tamaiios de tubo 
que generalmente están disponibles, de los cuales los de % plg. de diámetro (do) exterior 
son los más comunes en el diseiio de intercambiadores de calor. [58] 
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Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies, para nuestro caso se eligió el de 20 
pies de longitud. [63] 
Según Vargas Marín, M. (2007) (p.29). El espesor de los Tubos es 2.1 
mm. (0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. [1 06] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161). El arreglo de los tubos 
recomendable es el de arreglos cuadrados, como. se muestra en la Figura 
6.43. 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig. 6.43. El espaciado de los tubos (Pitch) PT es la distancia menor de centro a centro 
en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg do 
es un espacio cuadrado de 1 plg. [58] 
L; Longitud de los tubos = 20 pies. 
d0; Diámetro de Tubo= 3/4 plg (0.75 plg) = 0.0625 pies. 
PT; Pitch o espacio entre tubos= 1 plg O= 0.0833 pies D 
Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
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14 BWG el espesor de pared de tubo= 0.083 plg. 
PT : Pitch o espacio entre tubos 
C' :Claro entre tubos 
C': P.-do 
C' : 1"- V. = Y."= 0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de la disposición cuadrada 
3. Número de tubos en cada carcasa (Nt) 
Según Bellera: Vilar, C., Fernandez, E. Serna Contero, A. Domenech Sellas, E. 
Lopez de Leon, L.R. (2010) (pp.ll-61, 11-64). Los tubos tienen una largada de 20 pies, 
pero se tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. 
La largada de los tubos es un poco superior a la típica, pero esa la única forma 
para que la relación que hay entre la largada de los tubos y el diámetro de carcasa 
comprendida entre 4 y 6. [114] 
Según Calle Cabrera, M. (20 11) (pp. 36-38) 
N _ AR T-
11 d0 (L-0.5) a" (L-0.5) 
Ec. (6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. 
Datos de Tubos para Condensadores e Intercambiadores de Calor del libro "Procesos 
de Transferencia de Calor". Dona Id Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
a"= rr do= 0.1963 pies 2 /pie 
NT = 
1499
;
95 píes' = 391.85 = 392 tubos 
o.1963 p1es (20-0.S)pies pies 
4. NTC (para disposición cuadrangular) 
NTC = 1.19 (NT) 112 = 1.19. (392) 112 = 23.56=o 24 
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5. Diámetro nominal de carcasa (DOT) 
E.c (6.92) 
DOT = (24- 1) (1 plg) + 0.75 plg = 23.75 plg 
6. Diámetro interno de la carcasa (DIS) 
DIS = DOT + LCDD Ec.(6.93) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD 1.40 plg, de la 
siguiente manera: 
Nomlnat Shln Olamtttt, ·lnc:t.tt 
Figura 6.45: Grafico para hallar LCDD a partir de DOT y el tipo de fijacion de los tubos. 
Fuente: Diseño de una Planta para la Regeneración de Aminas Mediante Columna de Relleno. 
Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marín. 2007. Pág.30. 
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Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD =23.75 plg + 1.40 plg =25.15 plg (2.096 pies). 
7. Número de dcflectores 
Los deflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la turbulencia y poder conseguir así un flujo 
transversal a los tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor. 
Considerando que los deflectores E-03 son de tipo segmentado sencillo, se tiene que: 
Figura 6.46: Placas deflectoras de 
tipo segmentado sencillo 
N° deflectores = LIDIS = 20 pies/2.096 pies= 9.54 = 10 deflectores 
RESÚMEN DE EQUIPO 
Cuadro 6.87: Resumen del Intercambiador de calor del 
Condensador de la cabeza de la Regeneradora E-03 
INTERCAMBIADOR DE CARCASA TUBOS CALOR 
FLUIDO Vapores Agua de ácidos Refrigeración 
Temperatura de entrada (°F) 209.60 73.94 
Temperatura de salida CF) 120.00 91.94 
Tipo de intercambiador según: AES TEMA 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 100.39 
Longitud de tubos (pies) 20 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) 1 
Disposición de tubos CUADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las Autoras 
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La designación del tipo de cambiador por normativa TEMA, consiste en un 
conjunto de tres letras que describen, en este orden, el tipo de cabezal de distribución o 
entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En este caso es de tipo AES, la letra 
A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, la letra E se debe a que la carcasa 
es de un solo paso, se consideran seis carcasas en serie y por último, la S, cabezal flotante 
con dispositivo de apoyo, significa que el diámetro del cabezal es mayor que el del casco y 
hay que desmontarlo para sacarlo. 
El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [1 08] 
SJZE 26plg- 240 TYPE AES 
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6.3.1.6. DISEÑO DEL REBOILER DE LA COLUMNA DESORBEDORA E-04 
,........,-..,.......,;III>Disolvente 
Vapor de calefacción .... - ..... +( 
Vapor condensado 
Figura 6.50: Diagrama dellntcrcambiador E-04 
Disolución 
l\.fDEA diluida 
Disolución 
l\.fDEA concentrada 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp. 31-33). El intercambiador de calor E-04 es 
un evaporador tipo Kettle (caldera con bancada de tubos en U), un intercambiador de 
carcasa y tubo que en la Columna de Desorbedora genera vapor, concentrando así la 
disolución de amina procedente del plato de fondo de la Desorbedora que fluye por la 
carcasa donde alcanza su punto de ebullición, lo que provoca que, a su vez, el vapor de 
calefacción condense a su paso por los tubos. 
El vapor generado tiene dos funcipones: 
Calentar la amina alimentada a la Columna Desorbedora para así alcanzar la 
temperatura de la reacción que libera el !'!,S, atrapado por la amina. 
Proporcionar un exceso de vapor (stripping) que arrastre el 1-hS liberado, 
impidiendo que que la reacción anterior alcance el equilibrio y, por tanto se siga 
liberando H2S. La evaporación es, a diferencia de la destilación, un proceso 
controlado únicamente por el mecanismo de transmisión de calor. 
La ecuación fundamental para la transmisión de calor en este tipo de equipo: 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec. (6.85) 
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Donde: 
Q= Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U= Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la resistencia 
global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A= Superficie total de intercambio (pie2). 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (°F). 
FT= Factor de corrección de MLDT. 
Los valores para estas variables serán: 
Q= 2844317.298BTU/h 
FT =1, al tratarse de una transmisión de calor que da lugar a un cambio de estado. 
Al tratarse de una disolución de compuestos orgánicos, se considera que no hay aumento 
en el punto de ebullición. 
La diferencia de temperaturas se calcula restando la ebullición de la amina a la 
presión del sistema, a la temperatura de saturación del vapor a la presión de 3.5 Kg/cm2 (50 
psia). [106] 
Según Arkema (2000) (p.6). El regenerador es el principal usuario de energía 
dentro de la Unidad MDEA. La amina rica entra a la columna por la parte superior, y se 
despoja de H2S y C02 usando un rehervidor fondos para la calefacción. El Reboiler es 
operado a 230-275 OF (con mayor frecuencia en 240-250 o F) para garantizar una adecuada 
separación (stripping) 
En el otro extremo de la columna, se ajusta la relación de reflujo limitar el consumo de 
energía al tiempo que proporciona un bien despojado corriente amina pobre. [44] 
En este caso se utilizará la temperatura de operación del Reboiler de 50 psia. 
Según Kern, D.Q. (1990) (p.544). Ya que únicamente cerca del 80% de los 
líquidos de fondo que entran son vaporizados. [58] 
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Según Vargas Marín, M. (2007).(p.74). El caudal de Reflujo estará entre el 1 O y 
30% del caudal de vapor que llega al calderín. Se debe mantener un caudal de reflujo 
suficiente para evitar la corrosión en los tubos del calderín. [115] 
Para este caso se ha tomado: 
Pocentaje de Recirculado : 29.7% 
Porcentaje de Vapor generado: 70.3% 
La Temperatura de saturación del vapor a la presión 50 psia (Tsat= 281.03°F, 
según Tabla A-SE del libro de Termodinámica. YUNUS A: CENGEL) 
Se haya de la siguiente manera: 
Tebullición de la A mina a 30 psia = 250 °F 
TsutdclvapordeH20asopsia= 281.03 °F 
.ó.t= Tcbullición de la A mina a 30 psia- Tsat del vapor de 1-120 a so psia 
11t=250 °F - 281.03 °F= 31.03 °F 
6.3.1.6.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número de 
tubos: 
Según Vargas Marín, M. (2007).(p.33). El coeficiente "U" para este servicio se 
toma el valor de: 
U = 860 W /m2 oc 
U= 151.46BTU/pies2 h. °F [106] 
Cálculo del área de intercambio de calor necesaria. Cálculo del número de tubos 
Q = U.A.MLDT.Fr = U.A.M 
A= QjU.M 
A = 605.1920pies 2 
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Según Vargas Marín, M. (2007) (p.28). Para obtener el diámetro de cada carcasa 
así como las diferentes características de este cambiador, se realizan los siguientes 
cálculos. 
l. Área por Carcasa: 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (N 5), es de l. Por lo tanto el ánia 
requerida (AR) por carcasa será: 
AR=A/Ns=605.1920pics2/l =605.1920pies2 [106] 
2. Características del Cambiador E-04: 
Según Vargas Marín, M. (2007) (p.33). Considerando el servicio que realiza este 
cambiador y que se trata de un servicio sucio así como de un cambiador de carcasa y tubos. 
En el cual la disolución de la amina procedente de la columna regeneradora va por la 
carcasa y el vapor de calefacción, el cual se condensa va por los tubos. [ 115] 
Los valores típicos y que se adoptan varias de sus características geométricas son 
los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp. 160-161). Se pueden obtener en diferentes gruesos 
de pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se 
refiere como el calibrador BWG del tubo. En la Tabla 1 O de Apéndice del libro DONA LO 
Q. KERN se enlistan los tama!los de tubo que generalmente están disponibles, de los 
cuales los de % plg. de diámetro (DE) exterior son los más comunes en el diseño de 
intercambiadores de calor. [58] 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies, para nuestro caso se eligió el de 20 
pies de longitud. [63] 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.29) El espesor de los Tubos es 2.1 mm. 
(0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. 
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Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161 ). El arreglo de los tubos 
recomendable es el de arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 
6.43. 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig. 6.43 El espaciado de los tubos (Pitch) PT es la distancia menor de centro a centro 
en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg 
d0es un espacio cuadrado de 1 plg. [58] 
L; Longitud de los tubos= 20 pies. 
d0; Diámetro de Tubo= 3/4 plg (0.75 plg) = 0.0625 pies. 
P1 ; Pitch o espacio entre tubos = 1 plg CF 0.0833 pies D 
Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
14 BWG el espesor de pared de tubo= 0.083 plg. 
P1 : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C': Pr-do 
C' : 1"- V. = '!.'' = 0.25 plg. 
Figüra 6.44: Características geométricas de la disposición 
cuadrada 
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3. Número de tubos en cada carcasa (Ny): 
Según Be llera Vi lar C. Fernandez E., Serna Contero, A. Domenech Se lis & Lopez 
de Léon, L.R. (2010) (pp. 11-61, 11-64). Los tubos tienen una largada de 20 pies, pero se 
tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. 
La largada de los tubos es un poco superior a la típica, pero esa la única forma 
para que la relación que hay entre la largada de los tubos y el diámetro de carcasa 
comprendida entre 4 y 6. [114) 
Según Calle Cabrea, M. (2011) (pp.36-38). 
N _ AR y-
Tt d 0 (L-0.5) 
AR 
= ~":-:::­
a" (L-0.5) Ec. (6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. Datos 
de Tubos para Condensadores e lntercambiadores de Calor del libro "Procesos de 
Transferencia de Calor". Donald Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
a" = rr do = 0.1963 pies 2 /pie 
605.192 pies 2 
Nr = . , = 158.10 = 159 tubos 0
'
1963 p~es (20- 0.5)pies 
pies 
4. NTC (para disposición cuadrangular): 
NTC = 1.19 (N1) 112 = 1.19. (159) 112 = 15.01 = 16 
5. Diámetro nominal de carcasa (DOT): 
DOT = (NTC -1) PT +do Ec. (6.92) 
DOT = (16- 1) (1 plg) + 0.75 plg = 15.75 plg. 
6. Diámetro interno de la carcasa (DIS): 
DJS = DOT + LCDD Ec. (6.93) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
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-~· ,:_·~ .·. 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD 0.30 plg, de la 
siguiente manera: [ 1 08] 
1 ( 
Figura 6.45: Grofico para haltar LCDD • partir de DOT y et ti110 de fijadon de los tubos. 
Fuente: Diseño de una Planta para la Regeneración de Arninas Mediante Columna de Relteno. 
Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marin. 2007. Pág.30. 
Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD = 15.75 plg + 0.30 plg = 16.05 plg (1.338pies). 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.36). Al tratarse de un calderín tipo AKU, el 
valor del diámetro interno se calcula según el número necesario de tubos para ·conocer el 
diámetro de la carcasa. Para asegurar que todos los tubos estén inundados de MDEA, la 
altura de rebosadero (hw) es de 4plg por encima del DIS, así se evita el secado y el 
calentamiento local: 
hw=DIS +4 Ec. (6.95) 
hw=DlS +4= 16plg + 4 plg = 20.plg (1.67 pies) 
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El valor mínimo del diámetro exterior del calderín dk se calcula a partir de la 
expresión: 
dk = 2.93. hw 0.788 Ec. (6.59) 
dk = 2.93. (20) 0·788 = 31.1 plg (2.59 pies) 
7. Número de deflectores: 
En este caso, para este tipo de intercambiador no se instalar deflectores, solamente 
placas soportes de tubos. 
RESÚMEN DE EQUIPO 
Cuadro 6.88: Resume del Intercambiador de Calor del Reboiler 
de la Columna Desorbedora E-04 
INTERCAMBIADOR DE CARCASA TUBOS CALOR 
FLUIDO MDEArica Vapor saturado 
Temperatura de entrada (°F) 250.00 281.03 
Temperatura de salida COF) 250.00 281.03 
Tipo de intercambiador según: AKU TEMA 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 151.46 
Longitud de tubos (pies) 20 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) 1 
Disposición de tubos CUADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las Autoras 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.75). La designación del tipo de cambiador por 
normativa TEMA, consiste en un conjunto de tres letras que describen, en este orden, el 
tipo de cabezal de distribución o entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En 
este caso es de tipo AES, la letra A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, 
la letra K se debe a que la carcasa es de tipo Kettle (caldera) y por último, la U significa 
que el haz de tubos es en forma de U, siendo el tipo más económico, sin embargo se 
necesita para su mantenimiento gran cantidad de tubos en stock. 
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El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [115] 
SlZE 16 plg- 240 TYPE AKU 
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6.3.1.7. DISEÑO DEL BOTELLÓN DE REFLUJO DE LA COLUMNA 
DESORBEDORA V-Ol 
El botellón de reflujo lleva el producto de la cabeza de la columna de Desorción 
después de pasar por el condensador de cabeza E-03, y en el se produce la separación del 
vapor de H2S y C02• 
Según Walas, S.M. (1990) (p.611 ). Los separadores de líquidos- gas por lo 
general son verticales, aunque los botellones (drums) de reflujo con gas como un producto 
de cabeza comunmente son horizontales. La relación de longitud a diámetro está en el 
rango de 2.5 a 5.0. Una dependencia aproximada de la presión es. 
Cuadro 6.89: Relación longitud diametro 
P (psig) 0-250 251-500 SOl+. 
LID 3 4 5 
Fuente: Walas, S.M. (1990) Chem1cal Process 
Equipment selection and desien. Capitulo 18 
(p.611) 
El volumen del botellón está relacionada con la velocidad de flujo que atraviesa, 
pero también depende de los tipos de controles y de las consecuencias perjudiciales que 
tendría los equipos corriente abajo funcionando en seco.Convencionalmente, el volumen a 
menudo se expresa en términos del número de minutos de flujo en base al deposito medio 
lleno. Para muchos servicios, 5-10 min medio lleno es el adecuado. [116] 
Según Tema 6 (p.6.5). De 5 a 1 O min, para un depósito que alimenta a una torre 
de separción. 
En este caso se considera un botellón (drum) horizontal, con un valor de relación 
geométrica LID de 2.5, para la presión de trabajo de 27 psia, y con un tiempo de residencia 
de 1 O m in. [72] 
La corriente de vapor esta constituida por la mezcla de H2S y C02, a esta 
corriente se le denomina corriente de gas ácido, la cual se dirige a la Planta de 
Ácido Sulfúrico (WSA). 
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Cuadro 6.90: Corriente de Gas Ácido que se dirige a la Planta WSA 
Corriente que se enfría A 120°F, 27 psia 
GAS ÁCIDO (2) 
Composición que sale del Desorbedor 
Componentes %molar Fracción lbmollh Jb/h 
salida molar Yi salida 
Hz S 78.04 0.7804 524.9095 17846.9239 
COz 21.96 0.2196 147.7447 6500.7667 
Total 100.00 1.0000 672.6542 24347.6906 
Fuente: Las autoras 
Según HYSYS vs. 7.0 
Densidad del vapor, p, = 0.1591 lb/pie3 
Viscosidad del vapor, 11v= 1.44x 1 o-2 cp (0.0348 lb/pie.h) 
Por lo cual se tiene que el caudal de vapor es: 
24347.6906 lb X-"- · 3 
Caudal del vapor, Nr = lb " 3600 s = 42.5094 pres / s 
0.1591 pies3 
La corriente líquida esta compuesta por H20 y MDEA, a esta corriente se le 
denomina corriente de reflujo y se dirige a la Columna Desorbedora. 
Cuadro 6.91: Corriente de líquido que se recircula 
Corriente que se enfría A l20°F, 27 psia 
REFLUJO (3) 
Composición que sale del Desorbedor y se recircula 
Componentes o/o molar Fracción Jbmol/h lb/h 
salida molar Xi salida 
Hz O 98.77 0.9877 538.3626 9690.5270 
MDEA 1.23 0.0123 6.7265 801.6020 
Total 100.00 1.0000 545.0892 10492.1291 
Fuente: Las autoras 
Según HYSYS vs 7.0 
Densidad del vapor, PL = 62.091b/pie3 
465 
Viscosidad del vapor, ilL = 0.6879cp (!.66471b/pie.h) 
Por lo cual se tiene que el caudal de vapor es: 
lb 1h 10492.1291-hx-- 3 
Caudal del vapor, QL~---"n,b""3"'6""00'-"5 =0.0469pies /s 
62.09-.-, ptes 
Según Tema 6 (p. 6.6). En separación de líquidos y gases tenemos una partículas 
cayendo a una velocidad dentro de una corriente en sentido perpendicular o a 
contracorriente, si la velocidad del flujo es mayor que la caída, esto evitara la separación. 
Si consideramos las partículas como esfereasrígidas la velocidad de sedimentación se 
obtiene por: 
V= 
Donde: 
V: Velocidad de sedimentación 
g: Aceleración de la gravedad 
Op: Diámetro de partícula 
4gDp (Pe- Pv) 
3Cv Pv 
Ec. (6.97) 
PL, pv: Densidades del líquido y vapor 
C0 : Coeficiente de caída, depende del número de Reynolds. 
64 
Cv =- Ec. (6.98) 
Re 
Dp x V X Pv 
Re = E c. (6.99) 
llv 
El problema de determinar el tamaño de pmiículas dificulta el uso de esta 
ecuación simplicada por Souders and Brown obteniéndose, la velocidad máxima del vapor 
(velocidad crítica del vapor). [72] 
Ve = K. JPL - Pv 
Pv 
Ec. (6.100) 
466 
Según Branan, C.R. (1984) (p.128). El valor de K, es el coeficiente de Souders-
Brown en pies/seg. Para un recipiente horizontal es 0.25 veces más que el coeficiente de 
diseño del vapor para recipientes verticales (kv). Por lo tanto se tiene para recipientes 
horizontales (K= 1.25 Kv) [117] 
K• 
0.6 
0.2 
"·' 
{).08 
0.06 
0.0< 
De la Fig.6.51 se obtiene el valor de Kv 
Para el eje de las abscisas 
En donde: 
Gasto del líquido, WL: 10492.1291~. x 
36
1
0
:
5
= 2.9145 lb/s 
lb 1h Gasto de Vapor, Wv: 24347.6906¡;- x 
36005 
= 6.7632lb/s 
2.914Slb/s 
6.76321b/s· 
0.1591 lb 1 . 3 
lb ptes = 0.0218 
62.09 /pies 3 
o~ L-~~----~----_.--~~~--------------~----------._----~~ 
o.ooo a o.o1 2 o.on 4 s a 0.1 2 4 5 a 1.0 2 "' e 
IWt/Wv 1 /PviN 
Figura 6.51: Factor de la velocidad de diseño del vapor para separadores verticales de verticales de 
vapor-líquido con 85°/o de inundación 
Fuente: "SOLUCIONES PRÁCTICAS para el ingeniero químico". CARL R. BRANAN. Segunda 
Edición. Capítulo 8 Separadores/acumuladores. Pág. 128. 
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Kv= 0.4 pies/s 
K= 1.25 (0.4 pies/s) = 0.50 pies/s 
Sustituyendo en la Ec.(6.63) para hallar la velocidad crítica del gas. 
62.09/b 1 pie3 - 0.1591/b 1 pie3 
0.1591/b 1 pie 3 
Ve~ 9.8648 pies/s 
Según Vargas Marín, M. (2007) (pp. 54-56). El área transversal al flujo de vapor 
(Av) se calcula por: 
Ec. (6.101) 
42.5094 pies3js 
Av = = 4.3092 pies2 9.8648 piesjs 
El tiempo de retención (holdup) determina el volumen del depósito. 
Con un tiempo de retención de 1 O m in del caudal del líquido, que es el más 
comunmente utilizado para depósitos que alimentan a una columna de Deserción, por lo 
tanto el volúmen necesario para el líquido es:4.3092 pies2 
VL = TL x QL Ec .. (6.102) 
Donde: 
Tiempo de retención del líquido en segundos ( r L) 
. 60s pies 3 3 
VL = 10 mm x--. x 0.0469 -- = 28.1638 pies lmm s 
A partir de los cálculos y datos anteriores, para hallar las características 
geométricas (diámetro y longitud) del botellón de reflujo, se procede a un proceso de 
cálculo de prueba error hasta lograr la convergencia del mismo. 
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1 "" PRUEBA: 
l. Se elige un diámetro para el recipiente. 
D= 2.8 pies 
2. Con este diámetro se procede a calcular el área total (Ar)de paso del recipiente. 
rr.D 2 
Ar=--
4 
Ec. (6.103) 
rr. (2.8 pies) 2 
Ar = 
4 
= 6.157Spies 2 
3. De la diferencia entre esta sección total y el área para el paso del vapor, se haya 
el área para el paso del líquido (AL). 
Ec. (6.104) 
AL= 6.1575 pies2 - 4.3092 pies2 = 1.8483 pies2 
4. Debido que la relación Longitud/Diámetro para equipos que trabajan a bajas 
presiones, es 2.5 (LID= 2.5), y se obtiene la longitud. 
!:..= 2.5 
D 
Ec. (6.1 05) 
Siendo: 
El diámetro elegido (D = 2.8 pies) 
L= 2.5x 2.8 pies =7 pies 
5. La iteración se comprueba si la longitud anterior es del mismo valor que la que 
se calcula acontinuación:5.- La iteración se comprueba si la longitud anterior es 
del mismo valor que la que se calcula acontinuación: 
Ec. (6.106) 
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28.1638 pies 3 
L = 1.8483 piesz = 15.2375 pies 
(es diferente 15.2375 pies 17 pies) 
6. En caso sean diferente las longitudes calculadas , se aumenta o disminuye el 
diámetro elegido inicialmente hasta que ambas longitudes sean iguales y se 
proceden hacer iteraciones hasta hallar el valor correcto ( donde las longitudes 
calculadas sean iguales). [106] 
En el cuadro 6.92 se muestra el resultado de las iteraciones 
Cuadro 6.92: Iteraciones sucesivas para hallar las dimensiones del recipiente 
Pruebas ¡cr:t 2d" 3era 4'" s'" 6'" 
D (pies) 2.8 2.9 3 3.1 3.2 3.1652 
AT (pies2) 6.1575 6.6052 7.0686 7.5477 8.0425 7.8684 
AL (pies2) 1.8483 2.2960 2.7594 3.2385 3.7333 3.5592 
L= 2.5D (pies) 7.0000 7.2500 7.5000 7.7500 8.0000 7.9129 
L=VrJAL (pies) 15.2375 12.2664 10.2065 8.6966 7.5440 7.9129 
Resultado No No No No No Si Final 
-Fuente: Tomado como referencm de Vargas Marm, A. (2007) Proyecto: Diseno de una planta para 
la regeneración de ánimas mediante columna de reveno (p.56) 
De esta forma se obtiene el diámetro del botellón de reflujo de 3.1652 pies y una 
longitud de 7.9129 pies. Por lo tanto, el volumen de este recipiente es: 
D= 3.1652 pies 
AT= 7.8684 pies2 
L= 7.9129 pies 
Reemplazando en la siguiente ecuación, se halla el volumen total del recipiente 
Ec. (6.107) 
VT =7.8684 pies2 x 7.9129 pies= 62.2622 pies3 
El volumen total del recipiente es de: 62.2622 pies3 
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6.3.1.7.1. Cálculo mecánico del Botellón de Reflujo V-Ol 
Para la determinación de los espesores del fondo y el cuerpo, se hallan utilizando 
el código ASME. Sección VIII. División 1, para separadores gas- líquido. 
6.3.1. 7.2. Cálculo de la Presion de Diseño 
Según: Cordova Chable, M.A. Villanueva, D.G. Tejada Hernandez, l.L. de Vega 
Flores, D. (2011) (p. 52). La presión de diseño es superior a una presión de operación por 
30 psi o en un 1 0%; es decir, cualquiera que sea mayor y que se satisfaga este 
requerimiento. [1 05] 
P =Po (! + 0.1 O) ó P =Po+ 30 psi. Ec. (6.59) 
• Presión absoluta (Pabs): 27 psia 
• Presión manométrica (P man): 12.3 psig 
Por lo tanto la presión de operación es (P 0): 12.3 psig 
P = 12.3 (1 + 0.10) = 12.3 • 1.1 = 13.53 psi 
P = 12.3 + 30 = 42.3 psi 
La presión de diseño será, de 42.3 psi. 
6.3.1.7.3. Cálculo de la Temperatura de Diseño: 
Según Vargas Marin, M. (2007).(p.57). La temperatura de operación considerada 
debe ser superior a la máxima que se produzca durante la operación, es habitual que adopte 
un valor seguro ante las condiciones de trabajo, así que se toma la temperatura de 
operación del reboiler (250°F), como valor superior. [ 1 06] 
Según Gonzales Basadre, M. Gonzales Ortiz, V., Jorda Murria, J. Rigueiro, A. 
Tauste Bautista,A. (2007) (p. 2). La temperatura de diseño será como mínimo la 
temperatura de operación más 20°C. [118] 
Temperatura de operación (T0 ): 250°F (12l.II°C) 
Temperatura de Diseño (T): 
T = T0 + 20ºC Ec.(6.60) 
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T = 121.11 + 20 = 141.11 oc (286 °F) 
La temperatura de diseño será, de 286°F. 
6.3.1.7.4. Cálculo de espesor mínimo de pared 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.IO). Bien por norma o código, o por 
requerimiento de transporte, etc. Se debe fijar un valor mínimo del espesor de la 
envolvente. Como guía práctica, el espesor mínimo, excluido el sobrccspcsor por corrosión 
admisible de las envolventes y fondos, será el mayor de los siguientes valores. [1 06] 
Según Código ASME. Sección VIII. División 1 
Siendo el según el código ASME. Sección VIII. División 1, para aceros al carbono. 
Entonces se asume el Sobreespesor de corrosión de 6 mm (1 /4 plg), se tiene que: 
tmin = S+ C =S+ 6 = 11 mm (0.433 plg) 
El espesor standard 0.45 plg ( 4/9 plg) 
6.3.1. 7.5. Cálculo de espesores debido a la presión interna 
Según el Código ASME. Sección VIII. Division l. Recomienda un margen 
adecuado por encima de la presión a la que el recipiente será operado normalmente para 
permitir aumentos repentinos de la presión en el recipiente hasta el ajuste de la presión. 
Cada elemento del recipiente a presión estará di sellado para al menos la condición 
más severa de la presión coincidente (incluyendo la cabeza estática coincidente en la 
posición de funcionamiento) y la temperatura esperada en funcionamiento normal. 
CUERPO: 
Según el Código ASME. Sección I, así como la sección Vlll, requiere uniones en el tope 
longitudinal y circunferencial para ser examinados por radiografía parcial 
Se utiliza el código de disello UG-27 Espesor de los depósitos bajo presión interna. 
UG-27 (e) Los depósitos cilíndricos 
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• Cuando el diseño del recipiente reqwere umones en el tope con soldadura 
longitudinal radiografía parcial, el cuerpo cilíndrico tendrá un factor de eficiencia 
de la unión (E) de 0.85 (radiografía parcial) 
Ya que la temperatura superior que se produzca durante la operación es de 250°F, 
elegiremos SA-516-60 para el envolvente, fondos y soporte (se encuentra en la tabla 3A.I 
- carbon Steel and low Alloy Materials). 
Como la presión de operación es de 12.3 psig es menor de 3000 psi se trabajará 
con la División 1 para los depósitos de baja presión, teniendo así la máxima presión 
admisible de tensión (S) de acuerdo al código ASME. Sección JI, tabla lA. (S= 1711 O psi, 
a 121.11 °C) 
Utilizando las fórmulas suplementarias del espesor cilíndrico, las cuales están en 
términos del radio externo, y son equivalentes a las del código de Diseño UG- 27 (e). 
Para envolventes cilíndricos (tensión ciréunferencial) 
t = P.Ro + C 
S.B+0.4P 
• Presión de diseño (P): 42.30 psi 
Ec. (6.63) 
• Diámetro externo (00): 3.1652 pies= 37.98plg 
• Radio exterior (R0): ~o= 18.99 plg 
Utilizando la "TABLE lA (CONT'D) de la sección 11 del Codigo ASME, Valores 
Máximos Admisibles de Tensión para Materiales Ferrosos", para temperatura del metal en · 
141.11 °C inferior o igual. 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 14I.ll°C: 118 MPa 
106 Pa 1.4Sx10-4 psi 
118MPa x x p = 17110 psi 1MPa 1 a 
• Eficiencia de soldadura (E). 0.85 (radiografía parcial) 
• Sobreespesor de corrosión ( C): V.p1g = 0.25plg 
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t = P.R0 +e 
S.E+0.4P Ec.(6.63) 
( 42.30 psi)(18.99 plg) 
t = + 0.25 (17110)(0.85) + 0.4 (42.30 psi) 
t = 0.3052 plg 
El espesor estándar adoptado será de 0.45 plg ( 4/9") 
FONDOS 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp.59-60). Se utilizará la fórmula para el disefio 
de formación de los fondos bajo presión interna, en términos del diámetro externo de la 
(Fig. 1-4) del código ASME corno una fórmula suplementaria. 
(Tapa F &D No- Estándar ASME) 
La fórmula utilizada para la dimensión del cuerpo y los fondos son dadas en la 
sección 4 del apéndice 1 del Código ASME Caldera y Recipientes a Presión, sección Vlll . 
. División l. [ 1 06] 
TAPA TORIESFÉRICA 
t = P.L.M + e E (6 65) 
·c. . 2 S.E-0.2 P 
Donde: 
Ec. (6.66) 
El valor numérico del factor M. También puede ser obtenido de la tabla 1-4.2 del 
Código ASME. 
• Mínimo espesor requerido de la tapa después de formarse en plg (t): 
• Presión interna de diseño (P):42.30 psig. 
• Diámetro externo de la falda (D0 ):37.98 plg 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 14l.ll"C: 118MPa (17110 
psi). 
• Eficiencia de la soldadura (E): 1.00 (radiografía total) 
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• Sobreespesor de corrosión (C): Y. plg = 0.25 plg. 
• Tipo de fondo: Toriesférico (subtipo korbbogen). 
• Radio interno del rebordeado en plg (r ): 
• Radio interno de la corona en plg (L): 
• Razón de radio interno de la corona a radio interno del rebordeado, se usa la tabla 
1-4.2 del código ASME (Lir): 
• Un factor en las fónnulas para el tope toriesférico depende de la proporción L/r 
(M): 
Figurn 6.52: Fondos dol Rotollón do Roflujo 
Fuente: Brings, P.J.E. (2001) CASTI FUIDEBOOK to 
ASME Section 111 Div. 1 - Pressure Vessels Third Edition 
Vol. 4 [figura] (p.l36) 
Donde L = 0.80 D0 
Do 
r=-
6.5 
L = o.8o e 37.98 plg) = 30.3857 plg 
plg 
r = 37.98 65 = 5.8434 plg 
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Donde: 
30.3857 plg) 
5.8434 plg 
M= 1.32 
"M" también puede ser obtenida de la sección VIII, División 1, tabla 1-4.2 
Cuadro 6.69: Valores del Factor M 
TABLE 1-4.2 
VALUES OF FACTOR M 
(Use Near& Val u e of L 1 r; !aterpolatlon Unne«!ssaryl 
¡¡, 1.0 1.25- 1.50 1.75 2.'()0 2.25 2.50 2.75 MO ).25 350 
M 1.00 1.03 1.06 1.08 l.lD 1.13 1.15 1.17 1.18 1.20 1.22 
Llr 4.0 ... 3.0 5.5 6.0 6.3 7.0 7.5 8.0 ••• . .. M L25 1.28 1.31 1.>4 1.36 ,.... 1.41 1.44 Vl6 1.48 • 1.50 
!Ir 9.5 10.00 lO.S 11.0 11.!5 12.0 13.0. 14.0 15,Q 16.0 16'%1 
M 1.52 • 1.$4 L56 1.58 1.60 U2 . 1.65 l.b'i 1.72 1 .. 75 1.77 
NGTE: 
(lJ Multrlllm rallo a!IW~td by UG·JZ(j) whtn L eqWIIl the GUUidc diarno:tt:r of Úlm 5hlrt aftftt! tJmt. 
Fuente: Codigo ASME Sección vm, División 1, Tabla 1-4.2. 
L = 30.3857 plg = 52 
r 5.8434 plg M= 1.32 
(42.30 psi)(30.3857plg)(1.32) 
1 t = + 0.25 p g 2(17110 psi)(1.00)- 0.2 ( 42.30psi) 
t = 0.300 plg 
El espesor estándar adoptado será de 0.45 plg ( 4/9") 
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6.3.1.7.6. Cálculo de la altura de los Cabezales Toriesféricos Korbbogen [DIN-
28013] superior e inferior 
Cuadro 6.70: Símbolos de cabezales 
• t< • K bb tones encos or o gen 
SÍMBOLOS 
D. Diámetro exterior 
T Espesor inicial 
L Radio esférico interior 
R Radio rebordeo interior 
hl Pestaña (parte recta) 
H Altura total exterior 
Di Diámetro interior 
h2 Flecha 
-fuente: l•ondeym, S. L. Fondos conformados en fno 
(p.4) 
Cuadro 6. 71: Fórmulas tapa toriesférica 
Korbbogen 
TAPA TORIESFÉRJCAS 
TIPO KORBBOGEN [])IN-28013] 
NORMA L=0.8 Do 
r = 0.154 Do o r = DJ 6.5 
D h, ?: 3t 
I hz = 0.255 D0 - 0.635t 
N H"' hz+h1+t 
Fuente: Fondeyur, S.L. Fondos conformados en fno 
(p.6) 
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Figura 6.35: Fondo toriesférico 
Fuente: Fondeyur, S.L. Fondos confonnados en frio (figura] (p.5) 
tmin = 0.45 plg 
lcuc'Po= 0.3052plg 
!rondo superior= 0.300plg 
T rondo inrcrior = 0.302plg 
H 
1 
______ --# 
Por lo cual se elegiría el espesor mayor de 0.45plg, el estándar más cercano es de 
0.433plg para el espesor del envolvente de la columna y de los fondos superior e inferior. 
Entonces el D;= D0 -2t 
D; = 37.98+2(0.45)= 37.08plg 
Para realizar el cálculo de la altura para los toriesféricos tipo KORBBOGEN 
tenemos el cuadro 6.71 que nos muestra las fórmulas a usar: 
0 0= Diámetro exterior= 37.98plg 
t =Espesor inicial= 0.45plg 
Reemplazando tenemos: 
L=0.8 (37.98) =30.39plg 
r = 0.154 (37.98) = 5.85plg 
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hl = 3(0.45) = 1.35 plg 
h2 = 0.255 (37.98)- 0.635 (0.45) = 9.40 plg 
H = 9.40 plg +1.35 plg + 0.45 plg = 11.20 plg 
Según Vargas Mario, M. (2007) (p.60). Debido al tipo de soporte con que cuenta 
este recipiente, el espesor final adoptada para el cuerpo es de 16 mm mientras que para los 
fondos es de 11 mm. [1 06] 
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6.3.1.8. DISEÑO DE LA BOMBA MDEAponRE B-Ol 
C-0! 
546.9784" C-Ol 
97.2637" 
Fig. 6.53: Diseño de la Bomba MDEApobre B-Ol 
Fuente: Las Autoras 
El punto de inicio tomado es la salida de corriente de MDEA pobre de la parte inferior de 
la Columna Desorbedora C-02 (Punto 1 ), y el punto de llegada es la entrada de la 
alimentación de MDEA pobre a la parte más alta de la Columna Absorbedora C-01 (Punto 
2). Se eligió el punto más crítico la descarga en el punto más alto. 
Siendo la elevación de succión a considerar es: 12.8746 plg =1.0729pies 
PROPIEDADES FÍSICAS Y PARÁMETROS DE DISEÑO 
La MDEApobre que sale del Desorbedor C-02, a T=250°F y P=31 psia 
Cuadro 6.93: Componentes que salen del regenerador y llegan al absorbedor 
D M EApobre 
Componentes % molar salida Xi lbmol/h salida lb/h 
MDEApobre MDEApobre 
H20 86.76 0.8676 8906.6893 160320.4080 
MDEA 13.1 1 0.1311 1345.3084 160320.4080 
H2S 0.13 0.0013 1 3.4531 591.9357 
TOTAL 100.00 1.0000 10265.4509 321232.7516 
Fuente: Las autoras 
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DATOS 
Según HYSYS vs.7.0: 
Para fluidos incompresibles: 
• viscosidad dinámica o absoluta, f.l = 0.75llcp = 1.8177 lb/pie.h 
• Densidad, p = 60.27 lb/pies3 
• Presión de vapor, Pv = l. O 11 psi a 
6.3.1.8.1. Cálculos referidos a la Descarga (Punto 4) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 2 Y 4 DE LA FIGURA 
SUPOSICIÓN: 
t-P c/d intercambiador de calor= 1 Opsia 
t-P por los 6 intercambiador de calor "E-01" = 6* 1 Opsia = 60psia 
t-P por el Filtro de Carbono =1 bar= 14.5 psia 
SP intercambiador "E-02" = 1 O psia 
Presión en el punto 2, P' 2 = 180 psia 
Presión total en el punto 2, P2 = 180 + 60 + 14.5 + 10 = 264.5psia 
Sabiendo que la masa se divide a la mitad para cada punto de descarga. En el 
punto más alto. 
Según Cengel, Y .A. & Boles, M.A. (p.180) 
Donde: 
m= masa, lb/h 
m= p.Q 
Q=:::. 
p 
Q = Caudal de trabajo, pies/s o gpm. 
p =Densidad del fluido, lb/pies3 [l 02] 
Ec.(6.1 08) 
Ec.(6.1 09) 
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Siendo la masa en la descarga, 
321232.7516lb/h 
m2 = ---.,-2 __ .c_ 160616.38lbfh 
_m_ l60616.38lbfh _ . 3 Q - p- 60.27lb/pies3 - 2664.95 pzes /h 
1h pies 3 Q = 2664.95 pies 3 /h x = 0.7403--
3600s s 
0.7403 X 264.2 X 60 Q = 
35_31 = 332.3 gpm 
CÁCULO DE LA VELOCIDAD DE DESCARGA (v): 
Según Westaway, C.R. & Loomis, A.W. (1984) (p.2-13) 
Q =A.v Ec. (6.110) 
Donde: 
v =Velocidad del fluido, pies/s 
Q =caudal, pies3 /s 
Para el cálculo del Área (A): 
Donde: 
Q 
o V=-
A 
Ec. (6.103) 
D =diámetro interno de la tubería, pies [119] 
• Se utiliza una tubería 5" NPS, CED 80S 
D2 = 4.813plg = 0.4011pies 
Ec. (6.111) 
rr x (0.4011pies) 2 . 2 A2 = 4 = 0.1263pzes 
0.7403 pies 3 /h . 
v2 = 0.1263pies2 = 5.86pzes/s 
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CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS (NnE): 
Según Foust, A.S. Wenzel, L.A., Clump, C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1998) 
(p.555). 
N _ D.v.p 
Re- -1'-
N Re =Número de Reynolds 
D =Diámetro interno, pies 
v =velocidad del fluido, pies/s 
p =densidad, pies3/s 
11 =viscosidad dinámica, lb/pie.h [120] 
Ec.(6.112) 
5.86pies/s x 0.40llpies x 60.27lb/pies 3 
~.= . lb 1.8177 lbjple. h x --
36oos 
NRe = 260512 > 4000 (Flujo Turbulento) 
CÁLCULO DE PÉRDIDA DE CARGA POR FRICCIÓN (1: F) 
Según Foust, A.S. Wenzel, L.A., Clump, C.W ., Maus, L., Andersen, L.B. (1998) 
(p.555) 
Donde: 
1:F =Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f= Factor de fricción 
Ec.(6.113) 
1:L =Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
D =Diámetro interno de la tubería, pies 
v =Velocidad promedio del fluido, pies/s 
g,= Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 [120) 
483 
LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, ~L 
Según la Tabla del Apéndice C-Ol "Rugosidad relativa en función del diámetro 
para tubos de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones 
Unitarias". Alan S. Foust. 
Largo de cañería recta, L = 1762.0407 plg = 146.8367 pies 
• Suposición: Longitud equivalente por accesorio es del 40% de la longitud 
recta. 
Por la longitud equivalente total, I:L 
L L = 1.4 x 146.8367pies = 205.5714pies 
Para un tubo de 5" de Acero Comercial: 
Rugosidad relativa, (c/D)= 0.00036 
El factor de fricción " f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". Alan S. Foust. 
f = 0.0163 
La carga por pérdida de fricción, I:F 
'\' (205.5714) ( (5.86) 2 ) pies L., F = 0.0163 X 0.40l1 X 2 X 32.2 = 4.453 lb f.--¡¡;- o pies 
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CÁLCULO DE CAÍDA DE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
Según Gean Koplis, C.J. (2003) (p.77). La Ecuación de Bernoulli: 
Tomando los puntos 2 y 4: 
Donde: 
z =altura del nivel, pies 
g =aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s 
g,= constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
v =velocidad, pies/s 
P =presión, psia 
Ws= Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 2 y 4, el MI,= O, no hay trabajo de la Bomba. [ 121] 
Ec.(6.114) 
P4-P2 = (z2-z4 ).g + (v,'-v.') + I:F 
p 2gc 2gc 
Ec.(6.115) 
LA VELOCIDAD EN EL PUNTO 4 ES: 
Siendo: m 4 = 321232.7516/b/h 
_ m4 _ 321232.7516/bfh _ . 3 Q.- p- 60.271b/pies3 - 5329.89 ples /h 
lh Q4 = 5329.89 pies3 /h x 36005 = 1.4805 pies
3 /s 
Se utiliza una tubería 6"NPS, CEO 1 OS 
lpie 
D4 = 6.3570 plg x 12plg = 0.5298pies 
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TC X 0.52982 . 
A• = 4 = 0.2204pies
2 
1.4805 pies 3 / s 
v 4 = 6.7171 piesjs 0.2204pies 2 
Siendo: 
z4= O pies 
z2= 546.9784 plg = 45.5815 pies 
v4= 1.4805 pies/s 
v2= 5.86 pies/s 
P4=? 
P2 = 264.5 psia 
p= 60.27 lb/pie3 
g =32.2 pies/s 
g,= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
L:F = 4.453 lbf.pie/lb 
P4 - P2 ( 45.5815 -O) X 32.2 (5.862 - 1.48052) 
p = 32.2 + 2 X 32.2 + 4.453 
P4 -P2 
--"-----=- = 50.53391bf. piejlb p 
pie lb 
P4 - P2 = 50.5339 lb f.-lb x 60.27-.- = 3045.68lbf/pies 2 p!e3 
1pies 2 
P4 - P2 = 3045.68lbf/pies 2 x 1 2 144p g 
lbf . 
P4 - P2 = 21.15 - 1
- 2 o psta pg 
P4 = 21.15 + 264.5 = 285.65 psia (Presión de descarga) 
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6.3.1.8.2. Cálculo en el Punto de Succión (Punto 3) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 1 Y 3 DE LA FIGURA 
Siendo: 
Q1 (caudall) = Q3 (caudal3) = Q4 (caudal4) = 1.4805 pies 3 /s 
D1 (diámetro interior 1) = D3 (diámetro interior 3) = D4 (diámetro interior4) 
= 0.5298 pies 
Utilizando el mismo tamaño de tubería en los puntos 1,3 y 4, el área de sección 
transversal es la misma, y además circula el mismo caudal por los puntos; por ende las 
velocidades en los puntos 1, 3, y 4 son los mismos. 
v1 (velocidad 1) = v3 (velocidad 3) = v4 (velocidad 4) = 6.7171 piesjs 
CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS NnE 
Según Foust, A.S. Wenzel, L.A., Clump, C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1988) 
(p.555) 
D.v.p 
Nn =--
' J.l 
N Re= Número de Reynolds 
D =Diámetro interno, pies 
v =velocidad del fluido, pies/s 
p =densidad, pies3 /s 
f!=viscosidad dinámica, lb/pie.h [120] 
Ec. (6.112) 
0.5298 X 6.7171 X 60.27 
N - ---:-=-c-=::-:-:---:-c:-:---~ - 1.8177/3600 
Nn, = 424762 > 4000 (Flujo Turbulento) 
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CÁLCULO DE PÉRDIDA D.E CARGA POR .FRICCIÓN (E F): 
Según Foust, A.S. Wenzel, L.A., Clump, C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1988) 
(p.555) 
J: F =f. EL-~ 
D 2gc 
Donde: 
:EF= Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f = Factor de fricción 
Ec.(6.116) 
:EL= Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
D =Diámetro interno de la tubería, pies 
v =Velocidad promedio del fluido, pies/s 
Be= Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pic/lbf.s2 [120] 
LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, EL 
Según la Tabla del Apéndice C-01 "Rugosidad relativa en función del diámetro para tubos 
de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". 
Alan S. Foust. 
Largo de cm1ería recta, L = 294.7445 plg =24.5620 pies 
• Suposición:Longitud equivalente por accesorio es del 10% de la longitud recta. 
Por la longitud equivalente total, :EL 
LL = 1.1 X 24.5620 = 27.0182 pies 
Para lin tubo de 6" de Acero Comercial. 
Rugosidad relativa, (dD) = 0.0003 
El factor de fricción "f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". AJan S. Foust. 
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f = 0.0154 / 
La carga por pérdida de fricción, ¿r 
27.0182 6.7171 2 pies 
E F = 0.0154 X 0.5298 X 2 X 32.2 = 0.5503 lb{. lb o pies 
CÁLCULO DE CAÍDA JJE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
La Ecuación de Í3ernoulli: Seg(m Geankoplis, C.J. (2003) (p. 77). 
·_ ! 
1 . . ··1 
Tomahdo los puntos 1 y 3: 
1 
z, .g + v1 2 + P1 = z3 .g + v3 2 + P 3 + 1-11, + E F 
· De 2gc P Be 2gc P 
Donde: 
z =altura del nivel, pies 
. 
Ec.(6.114) 
g =aceleración ~e la gravedad= 32.2 pies/s 
1 ... 
g, =constante de cOim:.!sión fuerz~-masa ~ 32.2 lb.piellbf.s2 
¡. , ' r 1 
\ 1 • ' 
v =velocidad, pies/s 
P = presión, psia 
1-11, = Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 1 y 3, el 1-11,= O, no hay trabajo de la Bomba [1 21 J 
z1 .g + ~ + P1 = z3 .g + v, 2 + P, + l:F 
Oc 2gc P Oc 2g, P 
P 3 -P1 = (z1 -z3 ).g + (v1 2 -v3 2 ) -l:F 
p 2g, 2g, 
Siendo: 
z1 = 97.2637 plg = 8.1053 pies 
z3 =O pies 
v1 = 6.7171pies/s 
v3 = 6.7171pies/s 
P1 = 31 psia 
Ec. (6.114) 
Ec. (6.115) 
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p3 =? 
p = 60.27 lb/pie3 
g =32.2 pies/s 
Be = 32.2 lb.pie/lbf.s2 
l:F = 0.5503 lbf.pie/lb 
P3- P1 (8.1053- O) X 32.2 (6.7171 2 - 6.7171 2) 
....;;______:. = + 0.5503 
p 32.2 2 X 32.2 
p3- p1 
--=------=- = 7.5550 lb f. pieflb 
p 
pie lb 
P3 - P1 = 7.5550 lb f.¡¡; x 60.27 pie3 = 455.34lbfjpies
2 
1pies 2 
P3 - P1 = 455.34lbf/pies 2 x 1 2 144p 9 
P3 - P1 = 3.16lbf fplg2 o psia 
P3 = 3.16 + 31 = 34.16 psia (Presión de succión) 
6.3.1.8.3. Caída de presión en la Bomba 
Según Westaway, C.R. & Loomi S, A.W. (1984) (p.J-09) 
LlP = p descarga - Psucción Ec.(6.117) 
Pdescarga = 285.65 psia 
Psucci6n = 34.16 psia 
Reemplazando datos, se tiene: 
LlP = 285.65 psia- 34.16 psia 
LlP = 251.49 psia 
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6.3.1.8.4. Cálculo del Head de la Bomba 
Según Young Okiishi, M. (1999). (p.1774) 
Ec.(6.1 18) 
Donde: 
H = Head, pies 
P d = Presión de descarga, psi a 
Ps = Presión de succión, psia 
y= Peso específico, lbf/pies3 [123] 
y= p. g = p (lbfpies 3 ) x 32.2 piesfs 
y= p(lbfpies 3 ) 
El peso específico es numéricamente igual a la densidad. 
Pd = 285.65 psia 
P5 = 34.16 psia 
y= 60.27lb/pies 3 ) 
(285.65- 34.16) X 144 
H = 
60
_27 = 600.868 pies 
6.3.1.8.5. Cálculo de la Potencia de la Bomba 
Según Moneada Albitrez, L. (pp. 45-46) y Young Okiishi, M. (1999) (p.l74) 
POTENCIA DESARROLLADA 
Expresada en términos de caballos de potencia, Hp en el sistema ingles 
denominándose tradicionalmente se denomina fuerza o potencia hidráulica o caballaje de 
líquido (LHP) 
LHP = y.Q.H 
550 
Sabiendo que Hp = 550 lbf.pies/s 
Ec. (6.119) 
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Donde: 
LHP = Caballl\ie de líquido o potencia hidráulica, 1-lp. 
y= peso específico, lbf/pies3 
Q =caudal del líquido, pies3/s 
H = Head, pies [123] [124] 
y= 60.27 lbf fpies 3 
Q = 1.4805 pies 3 js 
H = 600.868pies 
60.27 X 1.4805 X 600.868 
LHP = 550 
LHP = 97.48 Hp 
6.3.1.8.6. Cálculo de la Columna de Succión Positiva Neta 
Según Young Okiishi, M. (1999) (p.77) y Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, 
C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1998) (p.592). 
En ingles: NPSHA: Net Positive Suction Head Available, pies 
En español: CANP0 : Carga de Aspiración Neta Positiva Disponible, pies. 
La carga de Aspiración Neta Positiva CANP0 se define como la diferencia entre 
la carga estática en la entrada de succión y la carga correspondiente a la presión del vapor 
del líquido en la entrada de la bomba. 
Ec.(6.120) 
Donde: 
P 1= Presión que actua sobre la superficie del líquido en el interior de la Columna 
Desorbedora "C-02", psia. 
z1= Altura de la superficie del líquido encima de la línea central de la bomba en la 
entrada de succión, pies. 
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l:F =Es la pérdida total por fricción en el sistema de tubería, pies. 
P v= Es la presión de vapor del líquido en la succión de la bomba, psi a. 
y= Peso específico, lbf/pies3• 
g = aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s2 
g,= constante de conversión fuerza-masa = 32.2 lb.pie/lbf.s2 [120) y [123) 
Siendo: 
P1 = 31 psia 
z1 = 97.2637 plg = 8.1053 pies 
I:F = 0.5503 pies 
Pv = 1.011 psia 
y= 60.27/bf jpie 3 
_ (31 X 144 8.1053 X 32.2 ) 1.011 X 144 
CANPv - 60.27 + 32.2 - 0·5503 - 60.27 
6.3.1.8. 7. Resultados obtenidos 
CANPv = 79.21 pies 
CANPv = 79.21pies 
Head = 601 pies 
LHP = 97.48 Hp 
Pdescarga = 285.65 psia 
Psucción = 34.16 psia 
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6.3.1.9. DISEÑO DE LA BOMBA DE REFLUJO DEL CONDENSADO DE LA 
CABEZA DE LA COLUMNA DESORBEDORA B-02 
2 
C-02 
553.6968"" 
1 
14.5462"I 
Figura 6.54: Diseño de la Bomba de Reflujo del Condensado de la Cabeza de la Columna Desorbedora B-02 
Fuente: Las Autoras 
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PROPIEDADES FÍSICAS Y PARÁMETROS DE DISEÑO 
Botellón de Reflujo de la Regeneradora, V-Ol a T=l20°F y P= 27 psia 
Cuadro 6.94: Composición que sale del regenerador y recircula 
%molar 
Componentes Xi lbmol/h salida 
salida 
H20 98.77 0.9877 538.3626 
MDEA 1.23 0.0123 6.7265 
TOTAL 100.00 1.0000 545.0892 
Fuente: Las autoras 
DATOS 
Según HYSYS vs.7.0 
Para fluidos incompresibles: 
• viscosidad dinámica o absoluta, rt= 0.6879 cp= 1.665 lb/pie.h 
• Densidad, p = 62.09 lb/pies3 
• Presión de vapor, Pv = 0.05137 psia 
6.3.1.9.1. Cálculos referidos a la Descarga (Punto 4) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 2 Y 4 DE LA FIGURA 
Presión en el punto 2, P2= 33 psia 
lb/h 
9690.5270 
801.6020 
10492.1291 
Sabiendo que la masa se divide a la mitad para cada punto de descarga. En el 
punto más alto. 
Según Cengel; Y.A. & Boles, M.A. (p.I80) 
Donde: 
m= Masa, lb/h 
m= p.Q 
m Q=-p 
Q =Caudal de trabajo, pies/s o gpm. 
p =Densidad del fluido, lb/pies3 [1 02] 
Ec. (6.108) 
Ec. (6.109) 
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Siendo la masa en la descarga, m2 
m2 = 10492.13 lbjh 
_m_ 10492.13/bjh _ . 3 Q --- 62 9 lb/ . 3 - 168.98ptes /h p .O pzes 
1h Q == 168.98pies3 /h x ::-
3
-:-::-::-600s 
pies 3 Q = 0.0469--
s 
0.0469 X 264.2 X 60 
Q = 35.31 = 21.1 gpm 
CÁCULO DE LA VELOCIDAD DE DESCARGA (u): 
Según Westaway, C.R. & Loomis, A.W. (1984) (p. 2-13). 
Q =A. u Ec. (6.110) 
Donde: 
v =velocidad del fluido, pies/s 
Q =caudal, pies3 /s 
Para el cálculo del Área (A): 
Donde: 
2 
rr * D2 A2 = 4 
Q 
o v=-
A 
Ec. (6.103) 
D =diámetro interno de la tubería, pies (119] 
• Se utiliza una tubería 1 1/4" NPS, CED 40S 
D2 = 1.38plg = 0.1150pies 
Ec. (6.111) 
rr x (0.1150pies) 2 • 2 A2 = 4 = 0.0104ptes 
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0.0469 píes 3 /h . 
v 2 = 0 01 . 2 = 4.52 ptes/s . 04ptes 
CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS (NnE): 
Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W. Maus, L., Andersen, L.B. (1988) (p.555). 
D.v.p 
Nn =--
e 11 
NRe =Número de Reynolds 
D =Diámetro interno, pies 
v =Velocidad del fluido, pies/s 
p= Densidad, pies3/s 
11 =Viscosidad dinámica, lb/pie.h (120] 
Ec. (6.112) 
4.52 píes/s x 0.1150píes x 62.09lb/píes 3 
~e= . lh 
1.6647 lb/pte. h X 
36005 
NRe = 69781 > 4000 (Flujo Turbulento) 
CÁLCULO DE PÉRDIDA DE CARGA POR FRICCIÓN (E F) 
Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W. Maus, L., Andersen, L.B. (1988). 
(p.555). 
Donde: 
EL v 2 
EF=f.---
D Zgc 
¿f =Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f= Factor de fricción 
Ec. (6.113) 
¿L =Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
D = Diámetro interno de la tubería, pies 
v =Velocidad promedio del fluido, pies/s 
g,= Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
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LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, 1:L 
Según la Tabla del Apéndice C-0 1 "Rugosidad relativa en func.ión del diámetro para tubos 
de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". 
AJan S. Foust. 
Largo de cañería recta, L = 1200.54 plg = 100.045 pies 
• Suposición: Longitud equivalente por accesorio es del 20% de la longitud 
recta. 
Por la longitud equivalente total, :EL 
L L = 1.2 x 100.045 pies = 120.05 pies 
Para un tubo de 1 1/4" de Acero Comercial. 
Rugosidad relativa, (e/0) = 0.0014 
El factor de fricción " f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". AJan S. Foust. 
f = 0.024 
La carga por pérdida de fricción, :EF 
"\:"' (120.0538) ( ( 4.52) 2 ) pies L., F = 0.024 X O.l150 X z X 32 .2 = 7.945 lb f. lb o pies 
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CÁLCULO DE CAÍDA DE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
Según Genakoplis, C.J. (2003) (p.77). La Ecuación de Bernoulli: 
Tomando los puntos 2 y 4: 
Ec.(6.114) 
Donde: 
z = altura del nivel, pies 
g = aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s 
g, =constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
v= velocidad, pies/s 
P =presión, psi a 
Ws= Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 2 y 4, el W,= O, no hay trabajo de la Bomba. [121] 
z4 .g + v4 2 + P 4 = z2 .g + v 2 2 + P2 + E F 
9c 2gc P 9c 2gc P 
Ec. (6.114) 
Ec.(6.115) 
Utilizando el mismo tamaño de tubería en los puntos 2 y 4, el área de sección 
transversal es la misma, y además circula el mismo caudal por los puntos; por ende las 
velocidades en los puntos 2 y 4 son las mismas. 
Siendo: 
Z4 =O pies 
z¡= 553.6968 plg = 46.1414 pies 
v4 = 4.5191 pies/s 
v2 = 4.5191 pies/s 
p4 =? 
P2 = 33 psia 
p = 62.09 lb/pie3 
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g =32.2 pies/s 
g, = 32.2 lb.pic/lbf.s2 
l:F = 7.945 lbf.pie/lb 
P4 - P2 (46.1414- O) x 32.2 (4.5191 2 -4.51912 ) 
p = 32.2 + 2 X 32.2 + 7·945 
P4 -P2 
__:____:: = 54.0867 lb f. pieflb 
p 
pie lb 
P4 - P2 = 54.0867 lb f.-lb x 62.09-.- = 3358.24lbf/pies2 ple3 
• 2 1pies
2 
P4 - P2 = 3358.24Jbf/p!es X l 2 144p g 
P4 - P2 = 23.32 lbf fplg2 o psia 
P4 = 23.32 + 33 = 56.32 psia (Presión de descarga) 
6.3.1.9.2. Cálculo en el Punto de Succión (Punto 3) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 1 Y 3 DE LA FIGURA 
Siendo: 
Q1 (caudall) = Q3 (caudal3) = Q4 (caudal4) = 0.0469 pies 3 /s 
D1 (diámetro interior 1) = D3 (diámetro interior 3) = D4 (diámetro interior 4) 
= 0.1150 pies 
Utilizando el mismo tamaño de tubería en los puntos 1,3 y 4, el área de sección 
transversal es la misma, y además circula el mismo caudal por los puntos; por ende las 
velocidades en los puntos 1, 3, y 4 son los mismos. 
v1 (velocidad 1) = v3 (velocidad 3) = v4 (velocidad 4) = 4.5191piesjs 
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CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS N 1m 
(p.555) 
Según Foust, A.S.,.Wensel, L.A., Clump, C.W. Maus, L., Andersen, L.B. (1998) 
D.v.p 
NR =--
e J1 
N Re= Número de Reynolds 
D =Diámetro interno, pies 
v = velocidad del fluido, pies/s 
p =densidad, pies3/s 
¡1=viscosidad dinámica, lb/pie.h [120] 
Ec. (6.112) 
0.1150 X 4.5191 X 62.09 
N Re = ----1,.-.6-:-6-:-4-:-:7:-----
NRe = 69781 > 4000 (Flujo Turbulento) 
CÁLCULO DE PÉRDIDA DE CARGA POR FRICCIÓN (E F): 
(p.555). 
Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W. Maus, L., Andersen, L.B. (1998) 
Donde: 
l:F= Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f= Factor de fricción 
Ec. (6.116) 
l:L= Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
D =Diámetro interno de la tubería, pies 
v= Velocidad promedio del fluido, pies/s 
g,= Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 [120] 
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LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, l:L 
Según la Tabla del Apéndice C-0 1 "Rugosidad relativa en función del diámetro para tubos 
de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". 
Alan S. Foust. 
Largo de cañería recta, L = l45.8976plg =12.1581 pies 
• Suposición:Longitud equivalente por accesorio es del 10% de la longitud recta. 
Por la longitud equivalente total, :EL 
LL = 1.1 x 12.1581 = 13.3739 pies 
Para un tubo de 6" de Acero Comercial. 
Rugosidad relativa, (s/0) = 0.0014 
Y con NR = 7 x 104 
' 
El factor de fricción " f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". Alan S. Foust. 
f = 0.024 
La carga por pérdida de fricción, :EF 
13.3739 4.5191 2 
E F = 0.024 X X ::----::-::--:::-0.1150 2 X 32.2 
pies 
0.8851lbf.--¡¡;-
CÁLCULO DE CAÍDA DE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
o pies 
La Ecuación de Bernoulli. Según Geankoplis, C.J. (2003) (p.77) 
Tomando los puntos 1 y 3: 
ZB v 2 P ZB v 2 P 
_1_·_ + _1_ + __2_ = _3_·_ + _3_ + 2. + Ws + l:F 
Be 2Be P Be 2Be P 
Ec (6.114) 
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Donde: 
z =altura del nivel, pies 
g = aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s 
Be= constante de conversión fuerza-masa= 32.2 Jb.pie/lbf.s2 
u =velocidad, pies/s 
P =presión, psia 
111, = Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 1 y 3, el 111,= O, no hay trabajo de la Bomba [121] 
Siendo: 
z1 = 14.5462plg = 1.2122 pies 
z3 =O pies 
v1=4.5191 pies/s 
v3 =4.519lpies/s 
P1 = 27 psia 
P¡ =? 
p = 62.09 Jb/pie3 
g =32.2 pies/s 
g,= 32.2 Jb.pie/Jbf.s2 
I:F = 0.8851 lbf.pie/Jb 
Ec. (6.114) 
Ec. (6.115) 
P3- P1 (1.2122- 0) X 32.2 (4.5191 2 - 4.5191 2 ) 
p = 32.2 + 2 X 32.2 - 0·8851 
p3- p1 
-'---~ = 0.3271/bf. piejlb 
p 
pie lb 
P3 - P1 = 0.3271lbf.- x 62.09-.- = 20.31lbf/pies2 lb ple3 
503 
• 2 1pies
2 
P3 - P1 = 20.31Jbf/pleS X / 2 144p g 
P3- P1 = 0.14/bf fplg2 o psia 
P3 = 0.14 + 27 = 27.14 psia (Presión de succión) 
6.3.1.9.3. Caída de Presión en la Bomba 
Según Westaway, C.R. & Loomis, A.W. (1984) (p.l-09) 
¿jp = p descarga - Psucción Ec. (6.117) 
Pdescarga = 56.32 psia 
Psucción = 27.14 psia 
Reemplazando datos, se tiene: 
L!.P = 56.32 psia- 27.14 psia 
L!.P = 29.18 psia 
6.3.1.9.4. Cálculo del Head de la Bomba 
Según Young Okiishi, M. (1999) (p.774). 
Donde: 
H = Head, pies 
Pd =Presión de descarga, psia 
P5 =Presión de succión, psia 
y= Peso específico, lbf/pies3 [123) 
Ec. (6.118) 
y= p.g = p (lbfpies 3) x 32.2 piesfs 
y= p(lbfpies3) 
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El peso específico es numéricamente igual a la densidad. 
Pd = 56.32 psia 
P5 = 27.14psia 
y = 62.09/b jpies 3 
(56.32 - 27.14) X 144 . 
H = 
09 
= 67.68 pres 
62. 
6.3.1.9.5. Cálculo de la Potencia de la Bomba 
Según Moneada Albitres (pp.45-46) y Young Okiishi, M. (1999) (p.774). 
POTENCIA DESARROLLADA 
Expresada en ténninos de caballos de potencia, Hp en el sistema ingles 
denominándose tradicionalmente se denomina fuerza o potencia hidráulica o caballaje de 
líquido (LHP) 
y.Q.H 
LHP = 550 Ec. (6.119) 
Sabiendo que l-lp = 550 lbf.pies/s 
Donde: 
LHP =Caballaje de líquido o potencia hidráulica, Hp. 
y= Peso específico, 1bf/pies3 
Q = Caudal del líquido, pies3/s 
H = l-lead, pies [123] [124] 
y = 62.09 lb f Jpies 3 
Q = 0.0469 pies 3 Js 
H = 67.675pies 
62.09 X 0.0469 X 67.675 
LHP = 550 
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LHP = 0.36 Hp 
6.3.1.9.6. Cálculo de la Columna de Succión Positiva Neta 
Según Young Okiishi, M. (1999) (p.776) y Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W., Maus, 
L., Anderesen, L. B. (1998) (p.592). 
En ingles: NPSHA : Net Positive Suction Head Available, pies 
En español: CANPv :Carga de Aspiración Neta Positiva Disponible, pies. 
La carga de Aspiración Neta Positiva CAN Pv se define como la diferencia entre 
la carga estática en la entrada de succión y la carga correspondiente a la presión del vapor 
del líquido en la entrada de la bomba. 
Siendo: 
CANPv = (1 + h9 
Y 9c 
Ec. (6.120) 
Donde: 
P1= Presión que actua sobre la superficie del líquido en el interior del botellón de 
reflujo de la columna Desorbedora "V -01 ", psi a. 
z1= Altura de la superficie del líquido encima de la línea central de la bomba en la 
entrada de succión, pies. 
l:F =Es la pérdida total por fricción en el sistema de tubería, pies. 
Pv =Es la presión de vapor del líquido en la succión de la bomba, psia. 
y= Peso específico, lbf/pies3• 
g = aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s2 
g, =constante de conversión fuerza-masa = 32.2 lb.pie/lbf.s2 [120) [123) 
P1 = 27 psia 
z1 = 14.5462 plg = 1.2122 pies 
EF = 0.8851 pies 
Pv = 0.05137 psia 
y= 62.09/bf fpie 3 
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_ (27 X 144 1.2122 X 32.2 _ ) _ 0.05137 X 144 
CANPv - 62.09 + 32.2 0.8851 62.09 
CANP0 = 62.83 pies 
6.3.1.9.7. Resultados obtenidos 
CAN P0 = 62.83 pies 
Head = 68 pies 
LHP = 0.36 Hp 
Pdescarga = 56.32 psia 
Psucción = 27.14 psia 
6.3.2. DISEÑO DE EQUIPOS DE LA PLANTA DE ÁCIDO SULFÚRICO DE 
GAS ÁCIDO HÚMEDO (WET SULFURIC ACID-WSA) 
Entre los equipos principales están: El Incinerador "R-Ol" (Quemador y Horno de 
reacción térmica), Caldera de Calor Residual "E-05", Convertidor S02 "R-02", el 
Condensador WSA "E-06". 
Entre los equipos auxiliares están: El Enfriador de Placas de I·hS04 "E-07", 
Tanque de circulación de H2S04 "T-01 ",Tanque de almacenamiento de lhS04 producido 
"T-02", Bomba de circulación de H2S04 "B-03", Bomba de transporte de H2S04 "B-04". 
6.3.2.1.DISEÑO DEL INCINERADOR R-Ol 
Según Ruichang, L. Y. (p.l O) 
LOS PUNTOS CLAVE DE DISEÑO 
Las "3T "en el horno de reacción son muy importante, los cuales juegan un 
importante rol en el diseño y funcionamiento fiable del equipo. Tiempo de residencia, 
temperatura y turbulencia de mezc.la son las llamadas 3 T. 
Las 3Ts están interrelacionadas y son eliminables .La alta temperatura de reacción 
y la turbulencia de la mezcla puede acortar el tiempo de reacción. Es usualmente entre 0.7-
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1.2 segundos. El largo tiempo de residencia causa en el equipo residuos o incluso causa 
reacción reversible. La más alta temperatura en el horno es mejor, pero es mejor no más de 
1400°C, la alta temperatura puede dar una pesada carga para el material del horno y la 
preservación del calor. Si el sistema de reacción necesita un combustible extra para la 
combustión, esto puede causar en el sistema de control se vuelva duro y difícil (en este 
caso no es necesario un combustible extra). 
La mezcla turbulenta del horno es garantizada por el ciclón y la velocidad de 
mezcla de ácido y aire. El vector velocidad causado por la pérdida de presión en el 
quemador es la principal fuerza para la turbulencia de la mezcla. La principal parte del 
quemador es el ciclón, el cual cubre la transformación del suministro del aire dentro del 
vector del circuito radial. El coeficiente de la turbulencia de la mezcla está normalmente no 
más de 0.65. El anillo restrictor está situado en el corazón, hace la mezcla de completa del 
combustible. 
El tiempo de Residencia esta entre, t: 0.7-1.2 s 
Tomando el tiempo de residencia promedio, Tprom= 0.95 s 
El coeficiente de la turbulencia de la mezcla= 0.65 [60] 
Según Scott Fogler, H. (2001) (pp. 41-42, 66-69). El espacio tiempo t, se obtiene 
dividiendo el volumen del reactor entre la velocidad de flujo volumétrico que entra al 
reactor. 
Dónde: 
t =Tiempo de residencia, s 
V 
T=-
vo 
V= Volumen del reactor, pies3 
Ec. (6.121) 
v0= Velocidad de flujo volumétrico entrante, pies3/s 
El espacio-tiempo es el tiempo necesario para procesar un volumen de gas basado 
en las condiciones de entrada. El tiempo que este gas tarda en entrar al reactor en su 
totalidad es el espacio-tiempo. También se llama tiempo de retención o tiempo medio de 
residencia. 
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Siendo la Velocidad de flujo molar alimentada de la especie A, F Ao (lbmol/s), es 
simplemente el producto de la concentración entrante, CAo (lbmol/pies\ por la velocidad 
de flujo volumétrico entrante, v0 (pies3/s) 
Ec. (6.122) 
En sistemas gaseosos, CAo puede calcularse a partir de la temperatura y presión 
entrante usando la ley de los gases ideales. Para un gas ideal, véase: 
e = PAo YAo.Po E (6 123) 
Ao R.T0 R.T0 C. . 
Reemplazando la Ec.(6.123) en la Ec.(6.122) 
Ec. (6.124) 
Dónde: 
FA,= Velocidad de flujo molar alimentada de la especie A, lbmol/s 
v0= Velocidad de flujo volumétrico entrante, pies3/s 
CA,= Concentración entrante de la especie A, lbmo1/pies3 
YA,= Fracción molar entrante de la especie A 
P0= Presión global entrante, psia 
PA, = YA,.P0, presión parcial entrante de la especie A, psia 
T0= Temperatura entrante, °F 
R= Constante de los gases ideales. 
R= 10.732 psi.pie3/ (lbmol. R) Constante de los gases ideales [82] 
Siendo las condiciones de entrada del Gas ácido que sale del Botellón de Reflujo 
de la Columna Desorbedora, V-01: 
FA"= 524.9095 lbmol/h = 0.1458lbmol/s 
T= 120°F= 492R 
P= 27.0 psia 
YAD= 0.7804 
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Reemplazando en la Ec: (6.123), cA.= 3.99 X 1 0"3 lbmol/pies3 
De la Ec. (6.122), 
Ec.(6.125) 
Tiempo de Residencia, T = ..!:. 
vo 
Y de la Ec. (6.121) 
V= T • v0 
V= 0.95 s (36.5402 pies3/s) = 34.71 pies3= 0.983!m3 
De la figura de "Ciaus Sulfur Recycle Equipments Handbook". Luo Yang 
Ruichang Petro-Chemical Equipment Co., Ltd. (p.8). 
L 
D = 2.2 
Dónde: 
D: Diámetro del Incinerador 
L: Largo de! Incinerador 
Siendo: 
L=2.2.D 
Volúmen, V: V= A.L 
, rr D 2 Area, A=-·-
• 
Reemplazando la Ec. (6.48) en la Ec. (6.126) 
lf"'D 2 V= A.L = (-
4
-) (2.2D)= 0.55.n.D 3 
D-'lv ~o.ss.; 
D= 2.72 pies= 0.83m 
L= 5.98 pies= 1.82 m 
Ec.(6.126) 
Ec.(6.103) 
Ec. (6.127) 
Ec. (6.128) 
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Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W., Maus, L. & Andersen, L.B. 
(1998) (p.555) 
El Número de Reynolds en la entrada del Incinerador "R-Ol" es: 
Número de Reynolds, N Re= u* p * DJJ1 Ec.(6.112) 
Dónde: 
NR,: Número de Reynolds 
u: Velocidad del fluido (gas ácido) en la tubería de entrada al Incinerador 
p : Densidad del fluido (gas ácido) 
D;: Diámetro interno de la tubería de ingreso al Incinerador [120] 
Siendo: 
Velocidad de flujo volumétrico entrante, u0 = 131544.8581 pies3 /h 
SOegún HYSYS vs. 7 .0, con Jos componentes a la entrada: 
p= 0.1591 lb/pies3 
~t= 0.01345 cP= 0.0325 lb/pie.h 
1r*D ,2 
El área es, A = 7 Ec.(6.1 03) 
D;= 7.981 plg= 0.655 pies 
A=0.3474 pies2 
(pies') Uo --
velocidad, u = ( . h 2 ) A ptes 
u = 378644.6859 pies/h 
Ec.(6.129) 
Reemplazando en la Ec.(6.80), se tiene: NRe= 1.23 x 106> 4000 (Flujo 
Turbulento) 
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Siendo los puntos clave de Diseño que alcanzará el Reactor Térmico 
(Incinerador), según el proveedor (Luo Yang Ruichang Petro-Chemical Equipment Co., 
Ltd) al final del proceso, para garantizar un buena performance del equipo. 
Cuadro 6 95· Los Tres Puntos clave de Diseño 
3T 
Tiempo de residencia, -r= 
Temperatura de reacción, T= 
El coeficiente de la turbulencia de la mezcla= 
Fuente. Las Autoras 
6.3.2.1.1. Acoplamientos 
a. Entrada del Gas Ácido al Incinerador: 
Gas de entrada: 
m= 24347.6906lb/h = 405.7948 lb/m in 
T= 120 °F 
P = 27 psia 
Ps (corregida)= 0.1591 lb/pies3Según HYSYS vs. 7.0 
0.95 S 
2084 °F 
0.65 
e d 696 e ua ro : . . . d 1 ompOSICIOil e 1 • gas que Ingresa a mc1ncra d or 
Componentes %molar Y; lbmol/h lb/h 
H2S 78.04 0.7804 524.9095 17846.9239 
co2 21.96 0.2196 147.7447 6500.7667 
Total 100.00 1.0000 672.6542 24347.6906 
Fuente: Las Autoras 
v (velocidad, pie/min)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.0054502 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec.(6. 56) 
Reemplazando en la Ec.(6.56) 
405.7948 = (1 000 D) (0.0054502) (0.1591) 
D = 7.764 plg 
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Se especifica una tubería de 8" NPS (Nominal Pipe Size ), CED 40S 
D; (diámetro interno)= 7.981 plg 
Do (Diámetro externo)= 8.625 plg 
e (espesor)= 0.322 plg 
b. Salida del Gas del Incinerador hacia la Entrada de la Caldera de Calor Residual: 
Gas de salida: 
m= 216424.4636 lb/h = 3607.0744 lb/m in 
T = 2084 °F 
P = 22.5 psia 
Ps (corregida)= 0.02437 lb/pies3Según I-IYSYS vs. 7.0 
Cuadro 6.97: Composición del gas de salida del incinerador hacia la 
entrada de la caldera de calor residual 
Componentes lbmol/h Y; % lb/h 
N2(el 5105.1679 0.7157 71.57 143965.74 
C021•1 147.7447 0.0207 2.07 6500.77 
H20<•l 785.1762 0.1101 11.01 14133.17 
so2(g) 524.9095 0.0736 7.36 33594.21 
02(g) 569.7057 0.0799 7.99 18230.58 
Total 7132.7040 1.0000 100.00 216424.46 
Fuente: Las Autoras 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.0054502 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
Reemplazando en la Ec. (6.56) m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
3607.0744 = (1 000 D) (0.0054502) (0.02437) 
D = 30plg 
Se especifica una tubería de30" NPS (Nominal Pipe Size), CEO 1 OS 
D; (diámetro interno)= 29.376 plg 
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Do (Diámetro externo)= 30.000 plg 
e (espesor)= 0.312 plg 
c. Entrada del Aire para la Combustión en el Incinerador: 
Aire de entrada: 
m= 192076.77 lb/h = 3201.2796 lb/m in 
T=437°F 
P = 15.5 psia 
Ps (corregida)= 0.04579 lb/pies3 Según HYSYS vs. 7.0 
Cuadro 6.98: Composición del aire que ingresa al incinerador para la 
combustión 
Componentes lbmol/h lb/h Y; % 
Oz 1357.0700 43426.2385 0.2019 20.1870 
Nz 5105.1679 143965.7352 0.7594 75.9415 
H20 260.2666 4684.7993 0.0387 3.8716 
Total 6722.5045 192076.7731 1.0000 100.0000 
Fuente: Las Autoras 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec.(6.56) 
Reemplazando en la Ec.(6.56) 
3201.2796 = (1 000 D) (0.0054502) (0.04579) 
D = 23.409plg 
Se especifica una tubería de 24" NPS (Nominal Pipe Size), CED JO 
D¡ (diámetro interno)= 23.500 plg 
Do (Diámetro externo)= 24.000 plg y e (espesor)=0.250 plg 
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6.3.2.2. DISEÑO DE LA CALDERA DE CALOR RESIDUAL (WASTE HEAT 
BOILER) .E-05 
GAS 
~ 
GAS H20, Vapor saturad o 
Figura 6.37: lntercambiador E-05 de carcasa y tubos 
El intercambiador E-05 es de Carcasa y Tubos. 
Según Ruichang, L. Y. (p.l5) y Zeeco (2011) (p.4). La caldera de calor residual es 
utilizada en el horno de gas ácido, es típicamente un horno calentado por fuego en los 
tubos (pirotubular) es típicamente ubicada directamente corriente abajo del Horno de 
Reacción, y genera vapor mientras enfría el efluente del horno. 
Las multiboquillas de la caldera de calor residual están directamente conectadas 
con el horno de reacción. Tiene dos funciones: Una es la de recuperar el calor residual, otra 
es la de enfriar el gas de proceso desde 1140°C a 400°C. Generalmente, la boquilla de 
entrada del gas de proceso normalmente utiliza tubería de cerámica de alta temperatura. 
El lntercambiador E-05 es de carcasa y tubos, donde en los tubos irá el gas 
producido en el Incinerador "R-Ol" y el agua irá por el casco. [60] [74] 
Según Segun Vargas Marin, M. (2007) (pp.24-25). Las principales ventajas que 
tienen los cambiadores de carcasa y tubos, destacan las siguientes: 
a. Favorable relación área del intercambiadorlvolumen de fluido a tratar muy 
favorable. 
b. Buena disposición mecánica, soporta presiOnes elevadas, sm darle espesor a la 
carcasa o a los tubos. 
c. Medidas de Fabricación estándar. 
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d. Gran variedad de materiales de construcción. 
e. Fácil de limpiar. 
f. Técnicas de diseño bien establecidas. 
El Diseño del Intercambiador se realizara siguiendo recomendaciones de la norma 
TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association). 
El cálculo de la superficie total requerida para el intercambio de calor, se 
efectuara siguiendo la expresión general de diseño para el flujo de calor intercambiado a 
través de la pared de los tubos que se encuentran en el interior de la carcasa. 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec.(4.3) 
Donde: 
Q = Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U = Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la 
resistencia global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A = Superficie total de intercambio (pie\ 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (°F). 
FT = Factor de corrección de MLDT. 
Dicha ecuación se utiliza suponiendo las siguientes hipótesis: 
• Flujo de pistón ideal de todas las corrientes. 
• No hay gradientes de temperatura a lo largo de la trayectoria de flujo de ambos 
fluidos. 
• Igual área de transmisión de calor para cada paso. 
• Valor de U constante a través del intercambiador. 
• Calor específico constante y sin cambio de fase en los fluidos, es decir, sin 
vaporización o condensaciones dentro del intercambiador. 
• Pérdidas de calor hacia el entorno despreciables; y no hay conducción a lo 
largo de las paredes del intercambiador en las direcciones de flujo de fluidos. 
[1 06] 
Q= 80565303.18 BTU/h 
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Según Tabla 8 "Valores Aproximados de los Coeficientes Totales para Diseño". 
Del libro: Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kern. El valor incluye un factor 
de obstrucción total de 0.003 y caída de presión permisible de 5 a 1 O lbf/plg2 en la 
corriente que controle. Para Gas (Fluido caliente) y Agua (Fluido frío). Esta entre 2-50 
BTU/pies2.h.°F 
El coeficiente "U" para este servicio toma el valor de: 
U promedio= 26.00 BTU/ pies2 .h. °F 
Y con una caída de presión máxima de 1 O lbf/plg2 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
2r4°F 
1556 °Fl. 
528 °F 
1332 °F 
52°F } 
678.06°F 
73.94°F 
Debido que el Agua cambia de fase a los 1 00°C (2l2°F), se desglosa en 
zonas de transferencia de calor. 
Según Ludwing, E.E. (1997) (p.72) 
La diferencia media de temperatura logarítmica se calcula de la siguiente 
manera: 
MLDT Q 
~+~+~ 
MLDT1 MLDT2 MLDT3 
Ec. (6.130) 
Dónde: 
Q = El calor transferido en la sección específica del intercambiador, BTU/h 
MLDT = Correspondiente para la respectiva área de transferencia de calor, °F. 
Los subíndices 1 ,2, y 3 segmentos del intercambiador de calor correspondiente a 
los valores de Q y MLDT. [ 125] 
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Desglose de las zonas de transferencia de calor en un intercambiador. 
fM"é 1332 "F 
1556 "F 
528 "F 
MLDT3= 960.03°F 
Q3=m.h3 
752"F 
} 678.06"F 
73.94"F 
2084"F 
1872"F{ 
212"F O.OO"F 
MLDT2=107l.43°F 
Qz=m.h2 
752"F 
}540"F 
212"F 
2084"F 1 l332°P 
1872"F { 
752° 
212"F 
.94"F 
MLDT¡=ll75.69°F 
Q1= m.h 1 
Q3= (64255.2808 lb/h)(l46.00 BTU/lb) 
Q3= 9381286.13 BTU/h 
Q2= (64255.2808lb/h)( 970.30 BTU/Ib)Q¡= (64255.2808 lb/h)(l37.53BTU/h) 
Qz= 62346898.94 BTU/h Q1= 8837118.11BTU/h 
Reemplazando en la Ec. (6.130): 
80565303.18 BTU fh 
MLDT = 8837118.11BTU/Il + 62346898.94 BTU/h + 9381286.13 BTU/h = 1067.39 op 
1175.69°F 1071.43°F 960.03°F 
518 
}"""'"' 
Para el cálculo del factor de diferencia de temperatura (FT), hallamos primero R y 
S (Grupo temperatura, adimensional) 
1332 °F 
R = 454.06°F = 2"93 
454.06°F 
S= (2084°F- 73.94°F) = 0·23 
De la Figura 18 del libro de "Procesos de Transferencia de Calor". Donald Q. 
Kern. Para un intercambiador de calor Caso y Tubo el valor de FT = 0.89 con 1 paso por el 
casco y 2 pasos en los tubos. 
l..-.obCII'UI.2••b_.. ......... i: ~: ].--------------1 ~==:::;-,~rl"~- R T,-l S•.!l.::!J._ 
'. 
·t. . 1r--t,1 
Figura 6.48: Factores de corrección MLDT para intercambiadores 1-2 
Fuente: Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kern. Fig.18 del Apéndice de 
Datos para cálculos 
L'.t (Diferencia verdadera de Temperatura) 
L'.t = FT x MLDT Ec. (4.2) 
L'.t = 0.89 x \067.39°F = 949.98 °F 
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Como se supone U constante a través del intercambiador se utilizará las 
temperaturas promedio Ta y ta, para el fluido caliente y el fluido frío respectivamente en 
op. 
(73. 94°F + 528 °F) 
ta = = 300 97°F (AGUA) 2 . 
6.3.2.2.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número de 
tubos 
Según Marin, M. (2007) (p.42) 
Despejando el área de la ecuación de Fourier se obtiene el valor: [106] 
Q = U. A. MLDT. FT= U.A.i\t 
Q 80565303.18 BTU /h 2 A = -- = = 3261.824 pies 
u. Lit 26.00 BTU * 949.98 °F 
pie 2 1t°F 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.28) Para obtener el diámetro de cada carcasa 
así como las diferentes características de este cambiador, se realizan los siguientes 
cálculos. 
l. Área por Carcasa: 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de l. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: 
AR = A/Ns = 3261.824 pies2/1 = 3261.824 pies2 
2. Características del Cambiador E-05: 
Para el servicio que realiza este cambiador y debido que se trata de un servicio 
corrosivo así como de un cambiador de carcasa y tubos, los valores típicos y que se 
adoptan varias de sus características geométricas son los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. [ 1 06] 
520 
·' ·. 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161). Se pueden obtener en diferentes gruesos 
de pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se 
refiere como el calibrador BWG del tubo. En la Tabla 1 O de Apéndice del libro Donald Q. 
Kern se enlistan los tamaños de tubo que generalmente están disponibles, de los cuales los 
de% plg. de diámetro (DE) exterior son los más comunes en el diseño de intercambiadores 
de calor. [58] 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies, para nuestro caso se eligió el de 20 
pies de longitud. [63] 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.29). El espesor de los Tubos es 2.1 
mm. (0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. [106] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161). El arreglo de los tubos 
recommendable es el de arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 
6.43 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig.6.43. El espaciado de los tubos (Pitch) Pr es la distancia menor de centro a centro 
en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg do 
es un espacio cuadrado de 1 plg. [58] 
L; Longitud de los tubos= 20 pies. 
d0; Diámetro de Tubo = 3/4 plg (0. 75 plg) = 0.0625 pies. 
Pr; Pitch o espacio entre tubos= 1 plg D = 0.0833 pies D 
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Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
14 BWG el espesor de pared de tubo= 0.083 plg. 
Pr : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C': PT-do 
C' : 1"- :y, = W' = 0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de la disposición 
cuadrada 
3. Número de tubos en cada carcasa (Nr): 
Según Bellera Vilar C. Fernandez, E. Serna Centero, A. Domenech Sellas, E. & 
López de León, L.R. (2010) (pp.ll-61, 11-64). Los tubos tienen una largada de 20 pies, 
pero se tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. 
La largada de los tubos es un poco superior a la típica, pero esa la única forma 
para que la relación que hay entre la largada de los tubos y el diámetro de carcasa 
comprendida entre 4 y 6 [114]. 
Según Calle Cabrea, M. (2011) (pp.36-38) 
N - AR r-
rrd0 (L-0.5) 
AR 
a" (L-o.s) Ec. (6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. Datos 
de Tubos para Condensadores e lntercambiadores de Calor del libro "Procesos de 
Transferencia de Calor". Donald Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
a" = n: do = 0.1963 pies 2 /pie 
3261.824 pies 2 
Nr = 0 1963 . 2 = 852.13 = 853 tubos 
· pies (20- 0.5)pies 
pies 
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4. NTC (para disposición c~~dr;da): 
NTC = 1.19 (Nr) 11z = 1.19 X (853) 1/2 = 34.76 ::35 
S. Diámetro nominal de carcasa (DOT): 
DOT = (NTC -1) PT+ do Ec.(6.92) 
DOT = (35- 1) (1 plg) + 0.75 plg = 34.75 plg. 
6. Diámetro interno de la carcasa (DJS): 
DIS = DOT + LCDD Ec.(6.93) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD 1.7plg, de la 
siguiente manera: 
Nornihal $htU OllltTittll' • 11'\d'!n 
Figura 6.45: Grnfico pnrn hnllnr LCDD n partir de DOT y el tipo de fijacion de los 
tubos . 
Fuente: .Diseiio de una Planta para la Regeneración de Aminas Mediante Columna de 
Relleno. Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marin. 
2007 .(p.30). 
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Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD = 34.75 plg + 1.7plg = 36.45 plg (3.038 pies). 
7. Número de deflectores: 
Los deflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la turbulencia y poder conseguir así un flujo 
transversal a los tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor; 
considerando que los deflectores E-05 son de tipo segmentado sencillo, se tiene que: 
Figura 6.29: Placas 
dellcctoras de tipo 
segmentado sencillo 
W deflectores = L/DIS = 20 pies/ 3.038 pies= 6.58:::= 7 deflectores 
Cuadro 6.99: Resumen de la caldera de calor residual (Waste 
Heat Boiler) E-05 
RESUMEN D.EL EQUIPO 
INTERCAMBIAD.OR D. E CALOR CARCASA TUBOS 
FLUID.O Hz O GAS 
Temperatura de entrada (°F) 73.94 2084.00 
Temperatura de salida ("F) 528 752.00 
Tipo de intercambiador según: AES TEMA 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 26.00 
Longitud de tubos (pies) 20 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) 1 
Disposición de tubos CUADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las autoras 
La designación del tipo de cambiador por normativa TEMA, consiste en un 
conjunto de tres letras que describen, en este orden, el tipo de cabezal de distribución o 
entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En este caso es de tipo AES, la letra 
A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, la letra E se debe a que la carcasa 
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es de un solo paso, se consideran seis carcasas en serie y por último, la S, cabezal flotante 
con dispositivo ele apoyo, significa que el diámetro del cabezal es mayor que el del casco y 
,· 
hay que desmontarlo para sacarlo. 
El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [1 08] 
SIZE 37- 240 TYPE AES 
6.3.2.2.2. Acoplamientos 
a. Entrada del gas a la caldera de calor residual: 
Gas de entrada 
m= 216424.46361b/h =3607.07441b/min 
T= 2084 °F 
P= 21.5 psia 
pg(corregida)=0.023791b/pies3 Según HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.100: Composición del gas a la entrada de la caldera de 
calor residual 
Componentes % Y; lbmol/h lb/h 
molar 
Nzcel 71.574 0.7157 5105.1679 143965.7352 
C021el 2.071 0.0207 147.7447 6500.7667 
H201•1 11.008 0.1101 785.1762 14133.1708 
so21.1 7.359 0.0736 524.9095 33594.2095 
Ü2(g) 7.987 0.0799 569.7057 18230.5813 
Total 100.000 1.0000 7132.7040 216424.4636 
Fuente: Las autoras 
v (velocidad, pie/min)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
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Reemplazando en la Ec.(6.56): 
3607.0744= (1000 D) (0.0054502) (0.02379) 
D =30 plg 
Se especifica una tubería de 30" NPS (Nominal Pipe Size), CED 1 O 
D; (diámetro interno)= 29.376 plg 
Do (Diámetro externo)= 30.000 plg 
e (espesor)= 0.312 plg 
b. Salida del gas de la caldera de calor residual: 
Gas de entrada 
m= 2!6424.46361b/h =3607.07441b/min 
T= 752 °F 
P= 21.5 psia 
pg= (corrcgida)=0.04995 lb/pies3• Según .HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.101: Composición del gas de salida de la caldera del calor 
residual 
Componentes •;. molar Y; lbmol/b lb/h 
Nz(g) 71.574 0.7157 5105.1679 143965.7352 
coz(g) 2.071 0.0207 147.7447 6500.7667 
HzO<•l 11.008 0.11 o 1 785.1762 14133.1708 
soz<ol 7.359 0.0736 524.9095 33594.2095 
02(g) 7.987 0.0799 569.7057 18230.5813 
Total 100.000 1.0000 7132.7040 216424.4636 
Fuente: Las autoras 
v (velocidad, pie/min)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.0054502 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
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Reemplazando en la Ec.(6.56) 
3607.0744 = (1 000 D) (0.00545D2) (0.04995) 
D = 23.663 plg 
Se especifica una tubería de 26" NPS (Nominal Pipe Size ). 
D; (diámetro interno)= 24.500 plg 
Do (Diámetro externo)= 26.000 plg 
e (espesor)= 0.750 plg 
c. Entrada de H 20 a la Caldera de Calor Residual: 
Entrada del agua 
m= 64255.2808 lb/h= 17.84871b/seg 
T= 73.94 °F 
P= 14.7 psi a (líquida) 
pg (corregida)= 62.97 lb/pie3 (según HYSYS vs. 7.0) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
v (velocidad, pie/seg)= 1/3 (D/2 + 4) (para flujo natural) 
A (área, pies2) = 0.00545 0 2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
Ec.(6.58) 
Reemplazando el diámetro en la Ec.(6.56) hasta encontrar el Diámetro adecuado 
al flujo másico. 
Cuadro 6.102: Iteracion para hallar acoplamiento de 
entrada de H 20 a la caldera de calor residual · 
v= 2.216 2.175 2.136 
A= 0.153 0.139 0.126 
D= 5.295 5.047 4.813 
m= 21.321 19.009 16.977 
Tamaño 5" CEO lOS 5" CED40S 5" CEO 80S del Tubo 
Fuente: Las Autoras 
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Se especifica una tubería de 5"NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 40S 
D; (diámetro interno)= 5.047 plg 
0 0 (Diámetro externo)= 5.563 plg 
e (espesor) = 0.258 plg 
d. Salida de H20 (forma de vapor saturado) de la caldera de calor residual: 
Salida del H20 vapor saturado 
m= 64255.28081b/h= 17.84871b/seg 
T= 528.00 °F 
P= 870 psia 
pg (corregida) 1.48 lb/pie3 . Según HYSYS vs. 7.0 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
v (velocidad, pie/seg)= 1/3 (D/2 +4) (para flujo natural) 
A (área, pies2) = 0.00545 0 2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
Ec.(6.58) 
Reemplazando el diámetro en la Ec.(6.56) hasta encontrar el Diámetro adecuado 
al flujo másico. 
Cuadro 6.103: Iteracion para hallar acoplamiento de 
salida de H20 de la caldera de calor residual 
v= 6.990 7.063 7.136 
A= 1.754 1.840 1.929 
D- 17.938 18.376 18.814 
m= 18.129 19.224 20.359 
Tamaño 20" CEO 80 20" CEO 60 20" CEO 40 
del Tubo 
Fuente: Las Autoras 
Se especifica una tubería de 20"NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 60 
D; (diámetro interno)= 18.376 plg 
0 0 (Diámetro externo)= 20.000 plg 
528 
e (espesor)= 0.812 plg 
6.3.2.3. DISEÑO DEL CONVERTIDOR DE S02 R-02 
VELOCIDAD ESPACIAL 
Según Scott Fogler, H. (2001) (p.68) y Walas, S.M. (1990) (pp.549-553). La 
velocidad espacial "SV" se define como la relación de flujo volumétrico "v 0 " para el 
tamaño del reactor "V". 
SV = Vo 
V Ec. (6.131) 
Podría considerarse a primera vista como el recíproco del espacio-tiempo. Sin 
embargo, llega a haber una diferencia en las definiciones de ambas cantidades. En el 
espacio-tiempo, la velocidad de flujo volumétrico entrante se mide en las condiciones de 
entrada, pero en la velocidad espacial a menudo se emplean otras condiciones estándar de 
presión y temperatura (TPE). Para gases la velocidad espacial comúnmente usada en la 
industria es la velocidad espacial del gas por hora, GHSV. La velocidad de flujo 
volumétrico de gas entrante v0 en la GHSV se mide a temperatura y presión estándar 
(TPE). (60°F, 1 atm). 
Dónde: 
u0 'TPE GHSV = V Ec. (6.132) 
SV= Velocidad espacial, GHSV (pies3 a TPE/h.pies3) 
v0 = Velocidad de flujo volumétrico entrante a TPE, pies3/h 
V= Volumen del reactor, pies3 
GHSV= ((volumen del gas en pies3 a T, P estándar)/hr)/ (volumen del reactor, 
pies3) = ((SCF a STP)/hr)/f¡l)= GHSV (SCFJ-1 del gas de alimentación/cuft). [82] 
[83] 
Dónde: 
ft =pies 
" • 3 CUJt =pieS 
SCFH= pies3 lb 
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Según Scott Fogler, H. (2001) (pp.41-42). Siendo la Velocidad de flujo molar 
alimentada de la especie A, F Ao (lbmolls), es simplemente el producto de la concentración 
entrante, CAo (lbmollpies3), por la velocidad de flujo volumétrico entrante, v0 (pies3/s) 
Ec.(6.122) 
En sistemas gaseosos, CAo puede calcularse a partir de la temperatura y presión 
entrante usando la ley de los gases ideales. Para un gas ideal, véase: 
CA = PAo = YAo.Po 
o R.T0 R.T0 
Ec.(6.123) 
Reemplazando la Ec. (6.123) en la Ec. (6.122) 
Ec.(6.124) 
Dónde: 
FA,= Velocidad de flujo molar alimentada de la especie A por cada cama, lbmol/h 
v0 = Velocidad de flujo volumétrico entrante, pies3/s 
CA,= Concentración entrante de la especie A por cada cama, lbmollpies3 
YA,= Fracción molar entrante de la especie A por cada cama. 
P0= Presión global entrante, psia 
PA, =YA, .P0, presión parcial entrante de la especie A, psi a 
T0 = Temperatura entrante, °F 
R= Constante de los gases ideales. 
R= 10.732 psi.pie3/ (lbmol. R) Constante de los gases ideales [82] 
En este caso el Convertidor de S02 "R-02" será con tres camas catalíticas con 
enfriamiento entre las camas lográndose una conversión del 98% del S02 a S03• 
Siendo las condiciones de entrada del Gas proveniente del Incinerador, el cual es 
enfriado en la Caldera de Calor Residual hasta 400°C (752°F). 
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• CONVER8ION EN LA PRIMERA CAMA DEL 69.2% 
Cuadro 6.104: Conversion del69.2% en la Primera Cama 
I etapa 69.2% de conversión 
Componentes Entrada Salida 
Y entrada Y salida lbmol/h lbmollh 
N2 5105.1679 5105.1679 0.7157 0.7344 
co2 147.7447 147.7447 0.0207 0.0213 
H20 785.1762 785.1762 0.11 o 1 0.1130 
802 524.9095 161.6721 0.0736 0.0233 
803 0.0000 363.2374 0.0000 0.0523 
02 569.7057 388.0870 0.0799 0.0558 
Total 7132.7040 6951.0853 1.0000 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
FAo = 524.9095 lbmollh 
YAo = 0.0736 
Condiciones Estándar: 
T= 32 °F= 492 R 
P= 14.7 psia 
R= 10.732 psi.pie3/ (lbmol. R) 
Reemplazando en la Ec.(6.123), CAo = 2.05 xl o·4 tbmol!pies3 
v0 = 2562020.68 pies3/h (a Temperatura y Presión estándar). 
De la Ecuación (6.132): 
u0 'TPE GHSV= V 
531 
Se tiene: 
Ec.(6.133) 
Según la tabla 17.1 de Walas, S.M. (1990). (p.553) 
SV= 700 GJ-ISV (pies3 a TPE/h.pies3) [83] 
Volumen de la primera cama del reactor, V 1= 3660.03 pies3= 103.65 m3 
Según Castro Coronado, D.J.(l974).(p.64). La relación de altura al diámetro en 
esta clase de reactores es de 1 a 2. 
1!. = 2:. = 0.5 
D 2 
Ec. (6.134) H = 0.5 D 
Dónde: 
D: Diámetro del Convertidor de S02 
JI: Altura de cada cama del Convertidor de S02 
Siendo: 
Volumen: V= A.J-1 
' rr D2 Area,A =-·-
4 
Ec.(6.136) 
Ec. (6.1 03) 
Reemplazando la Ec.(6.48) en la Ec.(6.136) 
(rr•D') 3 V= A. H = - 4- (0.5D) = 1.125. rr. D 
Ec.(6.135) [126] 
Ec.(6.137) 
D= ~ 0.125 ,¡TI Ec. (6.138) 
D 1= 21.04 pies= 6.4lm 
Fl¡= 10.52 pies= 3.21 m 
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Según Scott Fogler, H. (2001) (p.209). El p·eso del catalizador, W, y el volumen 
del reactor, V, se relaciona fácilmente a través de la densidad volumétrica del catalizador, 
Pcab (es decir, W= Pcat·V) [82] 
Según Almqvist, M., Andersson, N., Homqvist, A. & Jiinsson, J. (2008) (p. 52) 
Pcat= 350 Kg/m3 .= 21.85 lb/pies3 [81] 
W = Pcat· V Ec.(6.139) 
W 1= (21.85 lb/pies3) (3660.03 pies3) 
W1= 79973.47561b= 36269.1499 Kg 
• CONVERSION EN LA SEGUNDA CAMA LA CONVERCIÓN ES DE 25% 
Cuadro 6.105: Conversion del 25% en la Segunda Cama 
11 etapa 25% conversión 
Componentes Entrada Salida 
lbmol/h lbmol/h Yentmda Y salida 
Nz 5105.1679 5105.1679 0.7344 0.7414 
COz 147.7447 147.7447 0.0213 0.0215 
Hz O 785.1762 785.1762 0.1130 0.1140 
SOz 161.6721 30.4448 0.0233 0.0044 
so3 363.2374 494.4648 0.0523 0.0718 
Oz 388.0870 322.4733 0.0558 0.0468 
Total 6951.0853 6885.4716 1.0000 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
FAo = 161.6721 lbmol/h 
YAo = 0.0233 
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Condiciones Estándar: 
T= 32 °F= 492 R 
P= 14.7 psia 
R= 10.732 psi.pie3/ (lbmol. R) 
Reemplazando en la Ec.(6.123), CA.= 6.48 x10.5 1bmol/pies3 
De la Ec.(6.122) 
V o= 2496784.43 pies3/h (Temperatura y Presión estándar) 
Y de la Ec.(6. 1 32): 
Se tiene 
u0 'TPE GHSV = V 
V= u0 (a TPE) 
sv 
Ec.(6.133) 
Según la tabal17.1 de Walas, S.M. (1990) (p.553) 
SV= 700 GHSV (pies3 a TPE/h.pies3) [83] 
Volumen de la primera cama del reacto83r, V2= 3566.83 pies3= 101.01 m3 
Como el diámetro es el mismo al de la Primera Cama: 
D,=D2= 21.04 pies= 6.41m 
Siendo: 
, 1T D2 
Area,A = -·-
4 
Ec. (6.1 03) 
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Az= 347.83 ples2 
La altura es: 
H = ~ Ec.(6.140) 
A 
Hz= 10.25 pies= 3.13 m 
Según Scott Fogler, H. (2001) (p.209). El peso del catalizador, W, y el volumen 
del reactor, V, se relaciona fácilmente a través de la densidad volumétrica del catalizador, 
Pcab (es decir, W= Pcat·V) [82] 
Según Almqvist, M., Andersson, N., Holmqvist, A. & Jiinson, J. (2008) (p.52) 
Pcat= 350 Kg/m3 .= 21.85 lb/pies3 [81] 
W = Pcat· V Ec. (6.139) 
Wz= (21.85 lb/pies3) (3566.83 pies3) 
Wz= 77937.1260 lb= 35345.6354 Kg 
• TERCERA CAMA LA CONVERCIÓN ES DE 3.8% 
Cuadro 6.106: Conversion del 38'Yo en la Tercera Cama 
Ill etapa 3.8% conversión 
Componentes Entrada Salida 
Y entrada Y salida lbmol/h lbmol/h 
Nz 5105.1679 5105.1679 0.7414 0.7425 
COz 147.7447 147.7447 0.0215 0.0215 
Hz O 785.1762 785.1762 0.1140 0.1142 
SOz 30.4448 I 0.4982 0.0044 0.0015 
-
so1 494.4648 514.4113 0.0718 0.0748 
Oz 322.4733 312.5000 0.0468 0.0455 
Total 6885.4716 6875.4983 1.0000 1.0000 
Fuente: Las autoras 
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FA o= 30.4448 lbmollh = 0.0085 lbmolls 
YAo = 0.0044 
Condiciones Estándar: 
T= 32 °F= 492 R 
P= 14.7 psia 
R= 10.732 psi.pie3/ (lbmol. R) 
Reemplazando en la Ec.(6.123), CA o= 1.23 xl 0'5 1bmol/pies3 
De la Ec.(6.122) 
iJ0 = 2473216.42 pies
3/h (a Temperatura y Presión estándar) 
Y de la Ec.(6.132) 
Se tiene: 
u0 'TPE 
GHSV = V 
v0 (a TPE) 
V= SV 
Según la tabíe 17.1 de Walas, S.M. (1990) (p.533) 
SV= 700 GHSV (pies3 a TPE/h.pies3) [83] 
Volumen de la primera cama del reactor, V3= 3533.17 pies3=100.06 m3 
Como el diámetro es el mismo de la Primera Cama: 
D1=D2= D3= 21.04 pies = 6.41 m 
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Siendo: 
Área: 
La altura es: 
A= rr.D2 
4 
Ec.(6.86) 
H =~ 
A 
Ec. (6.87) 
1-h= 10.16 pies= 3.10 m 
Según Scott Fogler, H. (2001) (p.209). El peso del catalizador, W, y el volumen 
del reactor, V, se relaciona fácilmente a través de la densidad volumétrica del catalizador, 
Pcat, (es decir, W= Pcat·Y) 
Según Almqvist, M., Andersson, N., Holmqvist, A. & Jonsson, J. (2008).(p.52) 
Pcat= 350 Kg/m3.= 21.85 lb/pies3 [81] 
W = Pcat· V 
W3= 77201.45061b= 35011.9957 Kg 
120" 
10.52 pies(l26.24 plg) 
10.16 ples (121.9'! plg) 
Figura 6.56: Convertidor de S02 
Fuente: Las Autoras 
Ec.(6.139) 
459.96 plg (12m) 
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6.3.2.3.1. Acoplamientos 
a. Entrada del gas al convertidor de S02: 
Gas de entrada: 
m= 216424.4636 lb/h = 3607.0744 lb/min 
T= 752 °F 
P= 15.6 psia 
pg(corregida) = 0.03625 lb/pies3• Según HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.107: Composición del gas que ingresa al convertidor de 
so2 
Componentes lbmol/h Y; % lb/h 
N2!ol 5105.1679 0.7157 71.57 143965.74 
co21,¡ 147.7447 0.0207 2.07 6500.77 
H201•l 785.1762 0.1101 1 J. O 1 14133.17 
SOu.; 524.9095 0.0736 7.36 33594.21 
Ü21ol 569.7057 0.0799 7.99 18230.58 
Total 7132.7040 1.0000 100.00 216424.46 
Fuente: Las autoras 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec.(6.56) 
Reemplazando en la Ec.(6.56) 
3607.0744 = (1 000 D) (0.00545D2) (0.03625) 
D =26 plg 
Se especifica una tubería de 26" NPS (Nominal Pipe Size). 
D; (diámetro interno)= 25.500 plg 
Do (Diámetro externo)= 26.000 plg 
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e (espesor)= 0.250 plg 
b. Salida del gas del convertidor de S02 : 
Gas de salida: 
m= 216424.4636lb/h = 3607.0744lb/min 
T= 554 °F 
P= 15.5 psia 
Pg (corregida)= 0.04466 lb/pies3• Según HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.108: Composición del gas de salida del convertidor 
so2 
Componentes lbmol/h Y¡ lb/h 
N2 5105.1679 0.7425 143965.7352 
co2 147.7447 0.0215 6500.7667 
1-120 785.1762 O. 1 142 14133.1708 
so2 10.4982 0.0015 671.8842 
sol 514.4113 0.0748 41 152.9067 
02 312.5000 0.0455 10000.0000 
Total 6875.4983 1.0000 216424.463559 
Fuente: Las Autoras 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, p1g) 
m= (v)(A)(p) Ec.(6.56) 
Reemplazando en la Ec.(6.56): 
3607.07 = (1 000 D) (0.00545D2) (0.04466) 
D =24.56 plg 
Se especifica una tubería de 26" NPS (Nominal Pipe Sizc). 
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D; (diámetro interno)= 24.624 pig 
Do (Diámetro externo)= 26.000 plg 
e (espesor)= 0.688 plg 
6.3.2.3.2. Cálculo de la Presion de Diseño 
Según Cordova Chable, M.A., Yillanueva, D.G. Teajada Hernandez, J.L. & Vega 
Flores, D. (20 11) (p.52). La presión de diseño es superior a una presión de operación por 
0.9 psi o en un 1 O%; es decir, cualquiera que sea mayor y que se satisfaga este 
requerimiento. [1 05] 
P =Po (I + 0.1 O) ó P =Po+ 30 psi. Ec.(6.59) 
• Presión de operación (Po) : 0.9 Psig 
• Presión de Diseño (P): 
P = 0.9 (1 + 0.10) = 0.9 x 1.1 = 0.99 psi 
P = 0.9 + 30 = 30.90 psi 
La presión de disei'ío será, de 30.9 psi. 
6.3.2.3.3. Cálculo de la Temperatura de Diseño: 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.l 0). La temperatura de diseño será como 
mínimo la temperatura de operación más 20°C. [1 06] 
Temperatura de operación (T0 ): 1142.60 °F (617.00 °C) 
Temperatura de Diseño (T): 
T = T0 + 20ºC Ec.(6.60) 
T = 617 + 20 = 637 °C (1179 °F) 
La temperatura de diseño será, de 180°F. 
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6.3.2.3.4. Cálculo de espesor mínimo de pared 
Según Vargas Marín, M. (2007). (p.IO). Bien por norma o código, o por 
requerimiento de transporte, etc. Se debe fijar un valor mínimo del espesor de la 
envolvente. Como guía práctica, el espesor mínimo, excluido el Sobreespesor por 
corrosión admisible de las envolventes y fondos, será el mayor de los siguientes valores. 
[106) 
Según Código ASME. Sección VIII. División 1 
El espesor mínimo del casco y las cabezas utilizadas, hace de los materiales que 
figuran en la tabla UCS-23; será de 3/32 plg (0.09375 plg) (2.5 mm) incluir una tolerancia 
a la corrosión 
Espesor mínimo (t min): 2.5 + C, (mm) Ec.(6.61) 
Siendo el según el código ASME. Sección VIII. División 1 la tolerancia por 
corrosión de V. plg (0.25 plg) (6 mm). 
Entonces se asume el sobreespesor de corrosión de 6 mm, se tiene que: 
tmin = 2.5 + e = 2.5 + 6 = 8.5 mm 
- Según la Fórmula: 
D· 
tmín = 10¿0 + 2.54 +e (mm) Ec. (6.62) 
D; (Diámetro interior)= 6414.1 mm 
6414.1 
tmin = 1000 + 2.54 +e 
tmin = 6.4141 +e= 8.9541 + 6 = 14.95 mm= 0.5887 plg 
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6.3.2.3.5. Cálculo de espesores debido a la presión interna 
Según el Código ASME. Sección VIII. División l. Recomienda un margen 
adecuado por encima de la presión a la que el recipiente será operado normalmente para 
permitir aumentos repentinos de la presión en el recipiente hasta el ajuste de la presión. 
Cada elemento de un recipiente a presión estará diseñado para al menos la 
condición más severa de la presión coincidente (incluyendo la cabeza estática coincidente 
en la posición de funcionamiento) y la temperatura esperada en funcionamiento normal. 
CUERPO: 
Según el Código ASME. Sección 1, así como la sección Vl11, requiere uniones en 
el tope longitudinal y circunferencial para ser examinados por completo por radiografía. 
Se utiliza el código de diseño UG-27 Espesor de los depósitos bajo presión 
interna. 
UG-27 (e) Los depósitos cilíndricos. 
• Cuando el diseño del recipiente requiere uniones en el tope con soldadura 
longitudinal totalmente radiografiado, el cuerpo cilíndrico tendrá un factor de eticiencia de 
la unión (E) de 1.0 
Ya que las temperatura de diseño es 637°F, se elegirá SA-516-60 para el 
envolvente, fondos y soporte (se encuentra en la tabla 3A.l - carbon Steel and low Alloy 
Materials). 
Como la presión de operación es de 30.9 psig es menor de 3000 psi se trabajará 
con la División 1 para los depósitos de baja presión, teniendo así la máxima presión 
admisible de tensión (S) de acuerdo al código ASME. Sección II, tabla lA. (S= 1841.5 
psi). Utilizando las fórmulas suplementarias del espesor cilíndrico, las cuales están en 
términos del radio externo, y son equivalentes a las del código de Diseño UG- 27 (e). 
Para envolventes cilíndricos (tensión circunferencial) 
t = P.Ro + C 
S.E+0.4P 
Ec.(6.63) 
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• Presión de diseño (P): 30.9 psi 
• Diámetro interno (D;) = 252.5357 plg 
• Radio exterior (R,): ~~ + tmin Ec.(6.64) 
252.5357 
R0 = 2 + 0.5887 = 126.8566 plg = 126.86 plg 
Utilizando la "Table lA (CONT'D) del Código ASME Valores Máximos 
admisibles de tensión para materiales ferrosos", para temperatura del metal en °C inferior o 
igual. 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 637°C: 12.7 MPa 
106 Pa 1.45x10-4 psi 
12.7 MPa x x = 1841.5 psi 
1MPa 1Pa 
• Eficiencia de soldadura (E) : 1.00 (radiografía total) 
• Sobreespesor de corrosión ( C): Y..plg = 0.25plg 
t = P.Ro +e 
S.E+0.4P 
Ec. (6.63) 
(30. 9)(126.86) 
t = + 0.25 (1841.5)(1.00) + 0.4 (30.9) 
t = 2.364 plg 
El espesor estándar adoptado será de 4.5plg (4 1/2") 
FONDO SUPERIOR 
Según Código ASME.Sección Vlli. División !, UG-32 Para el diseño de cabeza 
bajo presión interna en términos de diámetro externo de la Fig. 1-4, según Ia temperatura 
de Diseño (637°C) 
TAPA CÓNICA 
t = P.Do +e 
2 cosc<(SE+0.4P) Ec. (6.141) 
Mínimo espesor requerido de la tapa después de formarse en plg (t): 
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• Presión interna de diseño (P): 30.90 psig. 
• Diámetro interno(Di):252.5357 plg 
• Diámetro externo de la falda (D0 ): D; + 2 t.,1., 
Do= 252.5357 + 2(2.364) = 253.7132 plg (6444.33 mm) 
• La mitad del ángulo en el vértice (a): 60" 
• Tensión admisible del acero al carbono A-516-60 (S) a 637"C: 12.7 MPa 
(1841.5 psi). 
• Eficiencia de la soldadura (E): I.OO(radiografía total) 
• Sobreespesor de corrosión (C): Y. plg = 0.25 plg. 
• Tipo de fondo: Cónico 
Dónde: 
Cosa=0.5 
Figura 6.57: Cabeza superior cónico 
Fuente: Codigo ASME. Seccion Vlll, 
Division 1, V6-32 
30.90(253.7132) 
t =4.4789 plg =113.76 mm 
El espesor estándar adoptado será de 4.5 plg ( 4 1/2") 
DIÁMETRO EXTERIOR ES: 
D0 = Di + 2. t Ec.(6.69) 
D0= 252.5357 plg + 2(4.5 plg)= 261.54 plg (21.79 pies)= 6.64 m 
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6.3.2.4. DISEÑO DE LOS ENFRIADORES DE LAS CAMAS DEL 
CONVERTIDOR S02 
6.3.2.4.1. ENFRIADOR DE LA PRIMERA CAMA 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp.24-25). El Enfriador de la primera cama del 
Convertidor de S02 es de carcasa y tubos con tubos que se doblan en forma de U. 
Este enfriador se trata como una unidad de flujo en pistón en contracorriente con 
un factor de corrección F, entre O y 1, para tener en cuenta la disminuida eficacia de 
contacto. En el Agua fluye por los tubos y el gas fluye por el casco. 
Las principaies ventajas que tienen los cambiadores de carcasa y tubos, destacan: 
a. Favorable relación área del intercambiador/volumen de fluido a tratar. 
b. Buena disposición mecánica, soporta presiones elevadas, sin darle espesor a la 
carcasa o a los tubos. 
c. Medidas de Fabricación estándar. 
d. Gran variedad de materiales de construcción. 
e. Fácil de limpiar. 
f. Técnicas de diseño bien establecidas. 
El Diseño del lntercambiador de calor se realizará siguiendo las recomendaciones 
de la norma TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association). 
El cálculo de la superficie total requerida para el intercambio de calor, se 
efectuará siguiendo la expresión general de diseño para el flujo de calor intercambiado a 
través de la pared de los tubos que se encuentran en el interior de la carcasa. 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec.(6.85) 
Dónde: 
Q = Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U = Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la 
resistencia global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A = Superficie total de intercambio (pie2). 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (°F). 
Fr = Factor de corrección de MLDT. 
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Dicha ecuación se utilizá suponiendo las siguientes hipótesis: 
• Flujo de pistón ideal de todas las corrientes. 
• No hay gradientes de temperatura a lo largo de la trayectoria de flujo de ambos 
fluidos. 
• Igual área de transmisión de calor para cada paso. 
• Valor de U constante a través del intercambiador. 
• Pérdidas de calor hacia el entorno despreciables; y no hay conducción a lo 
largo de las paredes del intercambiador en las direcciones de flujo de fluidos. 
[106] 
GAS 
T1= 1142.6°F 
Q = 19864876 BTU fh 
AGUA 
T¡=696 op 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
800.6'F} 
104.59702°F 
696.00° 
MLDT (Media Logarítmica de la diferencia de temperatura, °F) 
188.39°F- 104.60 °F 
MLDT = ------,-:-::-::-=::--- = 142.41 op 
In (1BB.39°F) 
104.60°F 
Para el cálculo del factor de diferencia de temperatura (FT), hallamos primero R y 
S (Grupo temperatura, adimensional) 
342.00°F 
R = 258.21 op = 1.325 
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258.21°F 
S- -O 578 
- (1142.60°F- 696.00°F) - . 
De la Fig.l9 del libro "Procesos de Transferencia de Calor". Donald Q. Kern. 
Para un intercambiador de calor Caso y Tubo el valor de FT = 0.87 con 2 pasos 
por el casco y 4 pasos en los tubos. 
5 
T,j 
fldlr 1ft amcdh '" ,.. .bLT. 
1 E? !}t. 2 paHI ••• ID'UI. • ' .,, (llstl • 1111 .1 A•H - h-t. e 1a Ir, ., 5 • T,-t, 
Figura 6.58: Factores de corrección MLDT para intercambiadores 2-4 
Fuente: Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kern. Fig.l9 del Apéndice de 
Datos para cálculos 
t.t (Diferencia verdadera de Temperatura) 
ót = FT X MLDT Ec.(6.86) 
ót=0.87x 142.4l°F =123.90°F 
Como se supone U constante a través del intercambiador se utilizará las 
temperaturas promedio Ta y ta, para el fluido caliente y el fluido frío respectivamente en 
op, 
(1142.60°F + 800.6 °F) 
Ta = 2 = 971.60°F (GAS) 
(696.00°F + 954.21 °F) 
ta = 2 
825.11 op (AGUA) 
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6.3.2.4.1.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número de 
tubos 
De la Tabla 8 del Libro "Procesos de Transferencia de Calor". Donald. Q. Kern.El 
coeficiente "U" para este servicio toma el valor de para enfriadores gases (fluido caliente) 
agua (fluido frío): 2-50 BTU/pies2.h. °F, con un factor de obstrucción total de 0.003 y 
caída de presión permisible de 5 a 1 O lb/plg2• 
En este caso se toma el valor de 35 BTU/pies2.h.°F y con una caída de presión 
máxima de 1 O lbf/plg2• 
Por lo tanto, despejando el área de la ecuación de Fourier se obtiene el valor: 
Q = U.A.MLDT.FT = U.A.M 
_ Q _ 19864876 BTU/h _ . 2 A --u • - aru - 4581.0125 ptes 
.LJt 35-.--• 123.90°F 
pte 2h°F 
Según Varagas Marin, M. (2007) (p.28). Para poder obtener el diámetro de cada 
carcasa así como las diferentes características de este cambiador, debemos realizar los 
siguientes cálculos. 
l. Área por carcasa: 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de l. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: 
AR = A/Ns = 4581.0125 pies2/l = 4581.0125 pies2 
2. Características del enfriador de la primera cama de convertidor de S02: 
Los valores típicos y que se adoptan varias de sus características geométricas son 
los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. [106) 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161 ). Se pueden obtener en diferentes gruesos de pared, 
definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se refiere como el 
calibrador BWG del tubo. En la Tabla 1 O de Apéndice del libro Donald Q. Kern se 
enlistan los tamaños de tubo que generalmente están disponibles, de los cuales los de '!. 
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plg. de diámetro (do) exterior son los más comunes en el diseño de intercambiadores de 
calor. (58] 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies [63], para nuestro caso se elige la 
longitud del tubo de 16 pies de longitud para el diámetro del convertidor 
de 0=21.04 pies. 
Según Vragas Marin, M. (2007). (p.29). El espesor de los Tubos es 2.1 
mm. (0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. [106] 
Según Kern, D.Q. (1990). (pp.160-161 ). El arreglo de los tubos 
recomendable es el de arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 
6.43. 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig.6.43. El espaciado de los tubos (Pitch) PT es la distancia menor de centro a centro 
en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg do 
es un espacio cuadrado de 1 plg. [58] 
L; Longitud de los tubos= 16 pies. 
d0; Diámetro de Tubo= 3/4 plg (0.75 plg) = 0.0625 pies. 
PT; Pitch o espacio entre tubos = 1 plg O= 0.0833 pies O 
Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
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14 BWG el espesor de pared de tubo= 0.083 plg. 
P.,. : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C': PT-do 
C' : 1"-% =Y."= 0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de la disposición 
cuadrada 
3. Número de tubos en cada carcasa (N.,.): 
Según Bellera Vilar, C., Fernandez, E., Serna Cantero, A., Domenech Sellas, E. & 
López de León, L.R. (2010) (pp. 11-1, 11-64). Los tubos tienen una largada de 16 pies, 
pero se tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. [114] 
Según Calle Cabrera, M. (2011) (pp.36-38) 
Ec. (6.89) 
Siendo "a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. Datos 
de Tubos para Condensadores e lntercambiadores de Calor del libro "Procesos de 
Transferencia de Calor". Dona id Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
a" =TI do= 0.1963 pies 2 /pie 
4581.0125pies 2 
Nr = 0 9 . , = 1505.60 =:o 1506 tubos 
.1 63 pies (16- O .S) pies 
pies 
4. NTC (para disposición cuadrangular): 
5. Diámetro nominal de carcasa (DOT): 
DOT = (NTC -1) P.,.+ do Ec.(6.92) 
DOT = (47 -1) (\ plg) + 0.75 plg = 46.75 plg. 
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· .. ~-·J. 
6. Diámetro interno de la carcasa (DI S): .. . •.' 
DIS = DOT + LCDD Ec.(6.93) 
Siendo LCDD la holgw·a entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD 0.75 plg, de la 
siguiente manera: 
j 
( 
• 
• ¡¡ 
¡ 
i 
.. 
.,. 
! 
Figura 6.45: Grafico para hallar LCDD a partir de DOT y el tipo de fijacion de los tubos 
Fuente: Diseño de una Planta para la Regeneración de Aminas Mediante Columna de Relleno. 
Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marin. 2007.(p.30). 
Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD = 46.75 plg +O. 75 plg = 47.50 plg (3.958pies). (!.206m) 
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7. Número de deflectores: 
Los dcflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la turbulencia y poder conseguir así un flujo 
transversal a los tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor; 
considerando que los deflectores del enfriador son de tipo segmentado sencillo, se tiene 
que: 
Figura 6.46: Placas deflectorns 
de tipo srgmentado sencillo 
W deflectores = L/DlS = 16 pies/3.958pies = 4.04 = S deflectores 
RESÚMEN DE EQUIPO 
Cuadro 6.109: Resumen del enfriador de la primera cama 
RESUMEN DEL EQUIPO 
INTERCAMBIADOR DE CALOR CARCASA TUBOS 
FLUIDO GAS Vapor 
saturado 
Temperatura de entrada (°F) 1142.60 696.00 
Temperatura de salida (OF) 800.60 954.21 
Tipo de intercambiador según: TEMA AFU 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 35.00 
Longitud de tubos (pies) 16 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) 1 
Disposición de tubos CUADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las autoras 
La designación del tipo de cambiador por normativa TEMA, consiste en un 
conjunto de tres letras que describen, en este orden, el tipo de cabezal de distribución o 
entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En este caso es de tipo AFU, la 
letra A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, la letra F se debe a que la 
carcasa es de dos pasos con deflector longitudinal, y por último, la U, haz de tubo en U. 
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El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [108] 
SIZE 48-192 TYPE AFU 
6.3.2.4.2. ENFRIADOR DE LA SEGUNDA CAMA 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp.24-25). El Enfriador de la segunda cama del 
Convertidor de S02 es de carcasa y tubos con tubos que se doblan en forma de U. 
Este enfriador se trata como una unidad de flujo en pistón en contracorriente con 
un factor de corrección F, entre O y 1, para tener en cuenta la disminuida eficacia de 
contacto. En el Agua fluye por los tubos y el gas fluye por el casco. 
Las principales ventajas que tienen los cambiadores de carcasa y tubos, destacan: 
a. Favorable relación área del intercambiador/volumen de fluido a tratar. 
b. Buena disposición mecánica, soporta presiones elevadas, sin darle espesor a 
la carcasa o a los tubos. 
c. Medidas de Fabricación estándar. 
d. Gran variedad de materiales de construcción. 
e. Fácil de limpiar. 
f. Técnicas de diseño bien establecidas. 
El Diseño del Intercambiador de calor se realizará siguiendo recomendaciones de 
la norma TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association). 
El cálculo de la superflcie total requerida para el intercambio de calor, se 
efectuará la expresión general de diseño para el flujo de calor intercambiado a través de la 
pared de los tubos que se encuentran en el interior de la carcasa. 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec.(6.85) 
Dónde: 
Q = Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U= Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la 
resistencia global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A = Superficie total de intercambio (pie2). 
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MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (°F). 
Fr = Factor de corrección de MLDT. 
Dicha ecuación se utiliza suponiendo las siguientes hipótesis: 
• Flujo de pistón ideal de todas las corrientes. 
• No hay gradientes de temperatura a lo largo de la trayectoria de flujo de 
ambos fluidos. 
• Igual área de transmisión de calor para cada paso. 
• Valor de U constante a través del intercambiador. 
• Pérdidas de calor hacia el entorno despreciables; y no hay conducción a lo 
largo de las paredes del intercambiador en las direcciones de flujo de fluidos. 
[106] 
GAS AGUA 
T 1=528.00 °1' 
Q = 6211154 BTU /h 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
{
926.60°F 
230.60 °F 
696.0°F 
818.6 °F 
528.00 °F 
MLDT (Media Logarítmica de la diferencia de temperatura, °F) 
290.6°F- 230.60°F 
MLDT = = 259.44°F 
In ( 290.6°F) 
230.60°F 
290.6 °F 
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:..,. .... ~_;-~ ...... •. . '' -.... ·-. ·."~:.··, 
Para el cálculo del factor de diferencia de temperatura (FT), hallamos primero R y 
S (Grupo temperatura, adimensional) 
S= (926.60°F- 528.00°F) = 0·421 
De la Figuras 19 del libro "Procesos de Transferencia de Calor". Donald Q. Kern. 
Para un intercambiador de calor Caso y Tubo el valor de FT = 0.99 con 2 pasos 
por el casco y 4 pasos en los tubos. 
1 
1 
T,, 
radiir ,. armt~h '• Olfll nu. 
[;~~~~·~y~·~it.,l----·--_··_· ..... _._ .. _ .. _ .... _~_ .._-_· ---~ 
· i ~ n s" t1..:.t, Ir, R• ft: ~ r,-t1 
Figura 6.58: Factores de corrección I\1LOT para inte-rcamhiadorcs 2·4. 
Fuente: Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kern. Fig.'l9 del Apéndice de Datos parn 
cálculos 
~t (Diferencia verdadera de Temperatura) 
Ec. (6.86) 
~t =0.99 X 259.44 °F = 256.85°F 
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Como se supone U constante a través del intercambiador se utilizará las 
temperaturas promedio Ta y ta, para el fluido caliente y el fluido frío respectivamente en 
(926.60°F + 818.6 °F) 
Ta = 
2 
= 872.60°F (GAS) 
(528.00F + 696.0°F) 
ta = 
2 
= 612. 00°F (AGUA) 
6.3.2.4.2.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número de 
tubos 
De la Tabla 8 del Libro "Procesos de Transferencia de Calor". Donald. Q. Kern 
El coeficiente "U" para este servicio toma el valor de para enfriadores gases 
(fluido caliente) agua (fluido frío): 2-50 BTU/pies2.h. °F, con un factor de obstrucción total 
de 0.003 y caída de presión permisible de 5 a 10 lb/plg2• 
En este caso se toma el valor de 35 BTU/pies2.h.°F y con una caída de presión 
máxima de 1 O lbf/plg2• 
Por lo tanto, despejando el área de la ecuación de Fourier se obtiene el valor: 
Q = U.A.MLDT.Fy = U.A.b.t 
Q 6211154 BTU/h 
A=--= = 690.9186 pies 2 
U . .1t 35 ~ * 256.85°F 
ple2h°F 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.28) 
Para obtener el diámetro de cada carcasa así como las diferentes características de 
este cambiador, debemos realizar los siguientes cálculos. 
l. Área por carcasa: 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de l. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: 
AR = A!Ns = 690.9186pies2/J = 690.9186pics2 
556 
2. Características del enfriador de la segunda cama de convertidor de S02: 
Los valores típicos y que se adoptan varias de sus características geométricas son 
los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. [1 06] 
Segú Kern, D.Q. (1990) (pp.l60-161 ). Se pueden obtener en diferentes gruesos de 
pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se refiere 
como el calibrador BWG del tubo. En la Tabla 1 O de Apéndice del libro Donald Q. Kern se 
enlistan los tamaños de tubo que generalmente están disponibles, de los cuales los de % 
plg. de diámetro (do) exterior son los más comunes en el diseilo de intercambiadores de 
calor. (58J 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies [63J, para nuestro caso se elige la 
longitud del tubo de 16 pies de longitud para el diámetro del convertidor 
de D=21.04 pies. 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.29). El espesor de los Tubos es 2.1 
mm. (0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. [1 06] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161 ). El arreglo de los tubos 
recomendable es el de arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 
6.43. 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para .limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig.6.43. El espaciado de los tubos (Pitch) PT es la distancia menor de centro a centro 
en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg do 
es un espacio cuadrado de 1 plg. (58] 
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L; Longitud de los tubos= 16 pies. 
d0; Diámetro de Tubo= 3/4 plg (0.75 plg) = 0.0625 pies. 
PT; Pitch o espacio entre tubos= 1 plg O= 0.0833 pies O 
Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
14 BWG el espesor de pared de tubo~ 0.083 plg. 
PT : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C': PT-do 
C' : 1"-% = W' = 0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de la disposición 
cuadrada 
3. Números de tubos en cada carcasa (Nt): 
Según Be llera Vilar, C., Fernandez, E. Serna Contero, A., Domenech Sellas, E. & 
Lopez de Lean, L.R. (2010) (pp.ll-61, 11-64) 
Los tubos tienen una largada de 16 pies, pero se tienen que restar 0.25 pies por 
lado, para realizar la conexión con el cabezal. [1 14] 
Según Calle Cabrera, M. (201 1) (pp.36-38) 
Aa Aa N T = = -.,...,----.::..__ 
rrd0 (L- 0.5) a" (L- 0.5) Ec. (6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. Datos 
de Tubos para Condensadores e Intercambiadores de Calor del libro "Procesos de 
Transferencia de Calor". Donald Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
a" = rrd 0 = 0.1963 pies 2 /pie 
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690.9186 pies 2 
NT = 0 963 . , = 227.08 = 228 tubos 
·
1 pies (16- O.S)pies 
pies 
4. NTC (para disposición cuadrangular): 
NTC = l.l9(NT) 112 = 1.19 (228) 112 = 17.97 = 18 
5. Diámetro de carcasa (DOT): 
DOT = (NTC -1) PT + do Ec.(6.92) 
DOT = (18 -1) (1 plg) + 0.75 plg = 17.75 plg. 
6. Diámetro interno de la carcasa (DIS): 
DJS = DOT + LCDD Ec.(6.93) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD 0.35 plg, de la 
siguiente manera: 
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Figura 6.45: Grafico para hallar LCDD a partir do DOT y ol tipo de fijacion do los 
tubos 
Fuente: Diseño de una Planta para la Regeneración de Aminas Mediante Columna de 
Relleno. Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marín. 2007. 
(p.30). 
Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD = 17.75 plg + 0.35 plg = 18.1 O plg (1.508 pies) (0.4597 m) 
7. Número de reflectores: 
Los deflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la turbulencia y poder conseguir así un ilujo 
transversal a los tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor; 
cons'iderando que los deflectores del enfriador son de tipo segmentado sencillo, se tiene 
que: 
Figura 6.46: Plncns dcncctoras 
de tipo segmentado sencillo 
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' .. 
L 16 pies 
No deflectores = DIS = l.SOS pies= 10.6 = 11 deflectores 
RESÚMEN DE EQUIPO 
Cuadro 6.100: Resumen del Enfriador de la Segunda Cama 
ru;SUMEN DEL EQUIPO 
INTERCAMBlADOR DE CALOR CARCASA TUBOS 
FLUIDO GAS Vapor 
saturado 
Temperatura de entrada (°F) 926.60 528.00 
Temperatura de salida (°F) 818.60 696.00 
Tipo de intercambiador según: TEMA AFU 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 35.00 
Longitud de tubos (pies) 16 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) 1 
Disposición de tubos CUADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las Autoras 
La designación del tipo de cambiador por normativa TEMA, consiste en un 
conjunto de tres letras que describen, en este orden, el tipo de cabezal de distribución o 
entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En este caso es de tipo AFU, la 
letra A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, la letra F se debe a que la 
carcasa es de dos pasos con deflector longitudinal, y por último, la U, haz de tubo en U. 
El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [1 08] 
SJZE 19-192 TYPE AFU 
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6.3.2.4.3. ENFRIADOR DE LA TERCERA CAMA 
Según Vargas Marin, M. (2007) (pp.24-25). El Enfriador de la primera cama del 
Convertidor de S02 es de carcasa y tubos con tubos que se doblan en forma de U. 
Este enfriador se trata como una unidad de flujo en pistón en contracorriente con 
un factor de corrección F, entre O y 1, para tener en cuenta la disminuida eficacia de 
contacto. En el Agua fluye por los tubos y el gas fluye por el casco. 
Las principales ventajas que tienen los cambiadores de carcasa y tubos, destacan 
las siguientes: 
a. Favorable relación área del intercambiador/volumen de fluido a tratar. 
b. Buena disposición mecánica, soporta presiones elevadas, sin darle espesor a la 
carcasa o a los tubos. 
c. Medidas de Fabricación estándar. 
d. Gran variedad de materiales de construcción. 
e. Fácil de limpiar. 
f. Técnicas de diseño bien establecidas. 
El Diseño del lntercambiador de calor se realiza siguiendo recomendaciones de la 
norma TEMA (Tubular Exchanger Manufacturers Association). 
El cálculo de la superficie total requerida para el intercambio de calor, se 
efectuara siguiendo la expresión general de diseño para el flujo de calor intercambiado a 
través de la pared de los tubos que se encuentran en el interior de la carcasa. 
Q = U.A.MLDT.FT Ec.(6.85) 
Dónde: 
Q = Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U = Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la resistencia 
global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A= Superficie total de intercambio (pie2). 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica COF). 
FT = Factor de corrección de MLDT. 
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Dicha ecuación se utiliza suponiendo las siguientes hipótesis: 
• Flujo de pistón ideal de todas las corrientes. 
• No hay gradientes de temperatura a lo largo de la trayectoria de flujo de ambos 
fluidos. 
• lgual área de transmisión de calor para cada paso. 
• Valor de U constante a través del intercambiador. 
• Pérdidas de calor hacia el entorno despreciables; y no hay conducción a lo 
largo de las paredes del intercambiador en las direcciones de flujo de fluidos. 
[106] 
Q= 15897323.56 BTU/h 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
554 "F} 
480.06 "F 
73.94'F 
836.60°F 282.60 °F 
308.60 'F{ ~---._j 
528.00 cp 454.06'F 
Debido que el Agua cambia de fase a los 1 00°C (212°F), se desglosa en 
zonas de transferencia de calor. 
Según Ludwig, E. E. (1997) (p.72) 
La diferencia media de temperatura logarítmica se calcula de la siguiente 
manera: 
MLDT= Q ~+~+~ 
MLDT1 MLDT2 MLDT3 
Ec. (6.130) 
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Dónde: 
Q =El calor transferido en la sección específica del intercambiador, BTU/h 
MLDT = Correspondiente para la respectiva área de transferencia de calor, °F. 
Los subíndices 1 ,2, y 3 segmentos del intercambiador de calor correspondiente a 
los valores de Q y MLDT. [125] 
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Desglose de las zonas de transferencia de calor en un intercambiador. 
836.60'F 282.60 'F 836.60'F 282.60'F 836.60'F l 282.60'F 
624.60'F{ 624.60'F { 
308.60'F{ 554'F -s4'F U'"'} 528 'F 316.00'F } 342'F 142'F 480.06'F 212.00'F O.OO'F 212'F 212'F 
212'F 3.94'F 
MLDT3=325.01 op 
Q3=m.h3 
Q3= (12678.9939lb/h)(l46.00 BTU/lb) 
Q3= 1851136.1 O BTU/h 
MLDT2=469.20°FMLDT1=549.!6°F 
Q2= m.h2 Q1=m.h 1 
Q¡= (12678.9939lb/h)(970.30BTU/lb )Q 1 =(12678.9939lb/h)(l3 7 .53BTU/h) 
Q¡= 12302427.79 BTU/h Q¡= 1743759.66 BTU/h 
15897323.56BTU/h = 
453 03
,F 
Reemplazando en la Ec. (130) : MLDT = 1743759.66sTU/h 12302427.79BTU/h + 1851136.10 BTU/h · 
549.16°F + 469.20°F 325.01oF 
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Para el cálculo del factor de diferencia de temperatura (FT), hallamos primero R y 
S (Grupo temperatura, adimensional) 
282.60°F 
R = 06.F = 0.622 454. 
454.06°F 
S= (836.60°F- 73.94°F) = 0595 
De la Fig. 19 del libro de "Procesos de Transferencia de Calor''. Donald Q. Kcrn. · 
Para un intercambiador de calor Caso y Tubo el valor de FT = 0.96 con 2 paso por el casco 
y 4 pasos en los tubos. 
T,, 
fat. * mor.r:lh ,.,. 111:1'1 •ou. 
lE? : ·]~:: 2 ~ .......... t ail _.~ ... '*" R·r? s- !rt; h. .- ' ·r,~ 
Figura 6.58: Factores de corrección MLDT para interramhiaclores 2-4 
Fuente: Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kcrn. Fig.l9 del Apéndice de Datos 
para cálculos 
ót (Diferencia verdadera de Temperatura) 
ót= FTxMLDT Ec.(6.86) 
ót = 0.96 x 453.o3•F = 434.91 •r 
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Como se supone U constante a través del intercambiador se utilizará las 
temperaturas promedio Ta y ta, para el fluido caliente y el fluido frío respectivamente en 
or. 
(836.60°F + 554°F) 
Ta = 
2 
= 695.30°F (GAS) 
(73.94 °F + 528.ÜÜ°F) 
ta = ----..,------
2 
300.97°F (AGUA) 
6.3.2.4.3.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número de 
tubos 
De la Tabla 8 del Libro "Procesos de Transferencia de Calor". Dona! d. Q. Kern 
El coeficiente "U" para este servicio toma el valor de para enfriadores gases (fluido 
caliente) agua (fluido frío): 2-50 BTU/pies2.h. °F, con un factor de obstrucción total de 
0.003 y caída de presión permisible de 5 a 1 O Jb/p!g2• 
En este caso se toma el valor de 35 BTU/pies2.h.°Fy con una caída de presión 
máxima de 10 Jbf/plg2• 
Por Jo tanto, despejando el área de la ecuación de Fourier se obtiene el valor: 
Q = U. A. MLDT. FT= U.A.!lt 
_ Q _ 15897323.56 BTU /h _ . 2 A - -Ll - aru - 1044.3697 p!es 
U. t 35 -.-- * 434.91 °F pte 2 1l',F 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.28). Para poder obtener el diámetro de cada 
carcasa así como las diferentes características de este cambiador, debemos realizar los 
siguientes cálculos: 
l. Área por carcasa. 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de l. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: 
AR = A/Ns = 1 044.3697pies2/J = 1 044.3697pies2 
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2. Características del Enfriador de la Tercera Cama de Convertidor de S02 : 
Considerando el servicio que realiza este cambiador y que se trata de un servicio 
corrosivo así como de un cambiador de carcasa y tubos, los valores típicos y que se 
adoptan varias de sus características geométricas son los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de acero inoxidable. [ 1 06] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-16J ). Se pueden obtener en diferentes gruesos 
de pared, definidos por el calibrador Birmingham para alambre, que en la práctica se 
refiere como el calibrador BWG del tubo. En la Tabla 1 O de Apéndice del libro Donald Q. 
Kern se enlistan los tamaños de tubo que generalmente están disponibles, de los cuales los 
de% plg. de diámetro (do) exterior son los más comunes en el diseño de intercambiado res 
de calor. [58] 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies [63], para nuestro caso se elige la 
longitud del tubo de 16 pies de longitud para el diámetro del convertidor 
de D=21.04 pies. 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.29). El espesor de los Tubos es 2.1 
mm. (0.083 plg), el cual corresponde a tubos de 14 BWG de pared. [.106] 
Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161). El arreglo de los tubos 
recomendable es el de arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 
6.43. 
~·igura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Fig.6.43. El espaciado de los tubos (Pitch) PT es la distancia menor de centro a centro 
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en tubos adyacentes. El espaciado más común para arreglos cuadrados de tubos 3/4 plg do 
es un espacio cuadrado de 1 plg. [58] 
L; Longitud de los tubos= 16 pies. 
d0; Diámetro de Tubo= 3/4 plg (0.75 plg) = 0.0625 pies. 
PT; Pitch o espacio entre tubos= 1 plg D = 0.0833 pies D 
Disposición cuadrada. debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
14 BWG el espesor de pared de tubo= 0.083 plg. 
Pr : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C': PT-do 
C': 1"-%= Yt''=0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de 'la disposición 
cuadrada 
3. Número de tubos en cada carcasa (Nt): 
Según Bellera Vilar, C., Fernández,E.,Serna Cantero,A.,Domenech Sellas,E.& 
López de León,L.R.(201 O).(pp.ll-61,11-64). Los tubos tienen una largada de 16 pies, pero 
se tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. [114] 
Según Calle Cabrera, M. (2011) (pp.36-38) 
Ec. (6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies2), tomado de la Tabla 1 O. Datos 
de Tubos para Condensadores e Jntercambiadores de Calor del libro "Procesos de 
Transferencia de Calor". Donald Q. Kern, para tubos de 3/4 plg. 
a" = rr do = 0.1963 pies 2 /pie 
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.-., 
. '.: .. · . -
1044.3697pies2 
NT = 0_1963 pies'-'·.,.... .= 343,24 ~ 344 tubos 
.:..c:..:..:..:..!c.:..::.... (16- O.S)pies 
pies 
4. NTC (para disposición cuadrangular): ·. 
NTC = 1.19 (NT) 112 = 1.19. {344)112 = 22.07 ~ 23 
S. Diámetro nominal de carcasa (DOT): 
DOT = (NTC -1) PT +do Ec. (6.92) 
DOT = (23-1) (1 plg) + 0.75 plg = 22.75 plg. 
6. Diámetr<i interno de la carcasa (DI S): 
DIS = DOT + LCDD Ec. (6.93) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). 
Dicho valor se obtiene de la gráfica que relaciona DOT con LCDD y el tipo de 
fijación de los tubos, así que entrando en esta gráfica con el valor de DOT anteriormente 
obtenido y con el tipo de tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de 
LCDD 0.45 plg, de la siguiente manera: 
1 ( j 
1 
l 
Figura 6.45: Grnfico para hallar LCDD a partir de DOT y el tipo de fijacion de 
los tubos. 
Fuente: Diseño de una Planta para la Regeneración de A minas Mediante Columna de 
Relleno. Universidad de Cadiz. Memoria de Cálculo. Macarena Vargas Marín. 2007. 
(p.30). 
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Se tiene de esta manera que: 
DIS = DOT + LCDD = 22.75 plg + 0.45 plg = 23.20 plg (1.933pies) (0.5893m) 
7. Número de deflectores: 
Los deflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la. turbulencia y poder conseguir así un flujo 
transversal a los tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor; 
considerando que los deflectores del enfriador son de tipo segmentado sencillo, se tiene 
que: 
Figura 6.46: Placas denectoras 
de tipo segmentado sencillo 
N° deflectores = LIDIS = 16 pies/1.933 pies= 8.28 = 9 deflectores 
Cuadro 6.111: Resumen del Enfriador de la Tercera Cama 
RESUMEN DEL EQUIPO 
INTERCAMBIADOR DE CALOR CARCASA TUBOS 
FLUIDO GAS Vapor 
saturado 
Temperatura de entrada (°F) 836.60 73.94 
Temperatura de salida ("F) 554.00 528.00 
Tipo de intercambiador según: TEMA AFU 
Coeficiente U (BTU/pic2.h.°F) 35.00 
Longitud de tubos (pies) 16 
Diámetro externo de tubos (plg) 0.75 
Pitch (plg) 1 
Disposición de tubos CUADRADA 
14 BWG con un espesor en (plg) 0.083 
Fuente: Las Autoras 
La designación del tipo de cambiador por normativa TEMA, consiste en un 
conjunto de tres letras que describen, en este orden, el tipo de cabezal de distribución o 
entrada, el tipo de carcasa y tipo de cabezal de retorno. En este caso es de tipo AFU, la 
letra A aparece porque el canal y la cabeza son desmontables, la letra F se debe a que la 
carcasa es de dos pasos con deflector longitudinal, y por último, la U, haz de tubo en U. 
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El nombre completo con el que se designa al intercambiador de calor es 
(incluyendo el diámetro interno de la carcasa y la longitud de los tubos ambos en 
pulgadas): [108] 
SJZE 24-192 TYPE AFU 
6.3.2.5. DISEÑO DEL CONDENSADOR WSA E-06 
La función principal del Condensador WSA "E-06" de carcasa y tubos refrigerado 
por aire, es la de condensar el ácido sulfúrico líquido producido que sale por el fondo del 
condensador, y se dirige mediante la Bomba de Circulación de Ácido Sulfúrico "B-03" 
hacia el Tanque de Circulación de Ácido Sulfúrico "T-0 1" 
La ecuación fundamental para la transmisión de calor en este tipo de equipo: 
Q = U.A.MLDT.Fr Ec. (6.85) 
Donde: 
Q =Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
U = Coeficiente Global del intercambiador de calor, que tiene en cuenta la 
resistencia global a la transferencia (BTU/h.pie2.°F). 
A = Superficie total de intercambio (pie\ 
MLDT= Fuerza impulsadora de Temperatura media logarítmica (°F). 
FT = Factor de corrección de MLDT. 
Los valores para estas variables serán: 
Q = -18554186.8520 BTU / h 
Dicha ecuación se utiliza suponiendo las siguientes hipótesis: 
• Flujo de pistón ideal de todas las corrientes. 
• No hay gradientes de temperatura a lo largo de la trayectoria de flujo de 
ambos fluidos. 
• Igual área de transmisión de calor para cada paso. 
• Valor de U constante a través del intercambiador. 
572 
• Calor específico constante y sin cambio de fase en los fluidos, es decir, sin 
vaporización o condensaciones dentro del intercambiador. 
• Pérdidas de calor hacia el entorno despreciables; y no hay conducción a lo 
largo de las paredes del intercambiador en las direcciones de flujo de fluidos. 
Los valores para estas variables serán: 
Q = -18554186.8520 BTU /h 
Para el cálculo de MLDT nos ayudamos de la siguiente gráfica: 
{
554°F 
ll7°F 
437°F 
212°F 
135°F 
MLDT (Media Logarítmica de la diferencia de temperatura, °F) 
135°F - 117°F 
MLDT = = 125.79 op 
In (135°F) 
117°F 
Para el cálculo del factor de diferencia de temperatura (FT), hallamos primero R y 
S (Grupo temperatura, adimensional) 
342°F 
R = = 0.950 360 °F 
360°F 
S= = 0.755 (554°F- 77°F) 
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J 
De la Fig. 21 del libro de "Procesos de Transferencia de Calor". Donald Q. Kern. 
Para un intercambiador de calor Caso y Tubo el valor de FT = 0.915 con 4 pasos 
por el casco y 8 pasos en los tubos. 
- ··-
lldlt • _. .. h ... IILOT, ~ t T,¡ 0 .c ...... ta ......... lt ........... .... t•t s· tt·t• •·t:?,. • Trt,· 
Figura 6.59: Factores de corrección MLDT para intercambiadores 4-8 
Fuente: Procesos de Transferencia de Calor. Donald Q. Kern. Fig.21 del 
Apéndice de Datos para cálculos 
tü (Diferencia verdadera de Temperatura) 
L'.t = h x MLDT Ec. (6.86) 
L'.t=0.915* 125.79°F= JJ5.09°F 
6.3.2.5.1. Cálculo del área de intercambio de calor necesaria, cálculo del número de 
tubos 
De la Tabla 10.51 del libro " Applied Process Design for Chemical and 
Petrochemical Plants". Volumen 3. Third Edition.Ludwig E.E. El valor del Coeficiente 
Total para Diseño. 
Para los Fluidos: 
Fluido Caliente: Gases 
Fluido Frío: Aire 
Uopromedio= 20.00 BTU/h.pie2.°F 
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Por lo tanto, despejando el área de la ecuación de Fourier se obtiene el valor: 
Q = U.A.MLDT.Fy = U.A.M 
_ Q _ 18554186.8520 BTU/h _ . 2 A- U A - BTU - 8060.47 pies 
.Llt 20-.-• 115.09°F 
ple2h°F 
Según Vargas Marin, M. (2007) (p.28). Para poder obtener el diámetro de cada 
carcasa así como las diferentes características de este cambiador, debemos realizar los 
siguientes cálculos. 
l.Área por Carcasa: 
Teniendo en cuenta que el número de Carcasa (Ns), es de l. Por lo tanto el área 
requerida (AR) por carcasa será: [106] 
AR = A/Ns =8060.47 pies211 = 8060.47 pies2=749.115 m2 
2.Características del Cambiador E-06: 
Para una correcta transferencia de calor, por este equipo circulará el ácido 
sulfúrico por los tubos, mientras que el aire de enfriamiento fluirá por la carcasa de manera 
que rodea por completo a dichos tubos para así conseguir una mayor eficacia. Los vapores 
ácidos, una vez condensados a lo largo del intercambiador, salen como líquido 
subenfriado. 
Los valores típicos y que se adoptan varias de sus características geométricas son 
los siguientes: 
Los tubos para este servicio estarán fabricados de borosilicato. Según la 
hoja técnica "DURAN en la Ingeniería de plantas" 
Diámetro externo, dO= 40mm = 0.1312 pies= 1.5748 plg 
Espesor, e= 2.3 mm= 0.0075 pies= 0.0906 plg 
Según Walas, S.M. (1990) (p.200). La longitud de los tubos son 
normalmente de: 8, 12, 16 ó 20 pies [63], para nuestro caso se eligió el de 
20 pies de longitud. [ 1 06] 
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Según Kern, D.Q. (1990) (pp.160-161). El arreglo de los tubos recomendable es el de 
arreglos cuadrados, como se muestra en la Figura 6.43. 
Figura 6.43: Arreglo 
cuadrado 
La ventaja del espaciado cuadrado es que los tubos son accesibles para limpieza 
externa y tienen pequeña caída de presión cuando el fluido fluye en la dirección indicada 
en la Figura 6.43. 
Según Peters, M.S. & Timmerhaus, K.D. (p.583). La distancia entre los ejes de 
dos tubos adyacentes o distancia entre centros se denomina Paso (Pitch) "P/' es en general 
de 1.25 a 1.50 veces el diámetro del tubo. [127] 
r 
Ec. (6.142) 
Pr= 1.50 (1.5748 plg) = 2.3622 plg= 0.1969pies= 60 mm 
L; Longitud de los tubos = 20 pies. 
d0; Diámetro de Tubo= 1.5748 plg = 0.1312 pies 
Py; Pitch o espacio entre tubos= 2.3622 plg O= 0.1969pies O 
Disposición cuadrada, debido a su disposición la limpieza es más fácil por el lado 
de la carcasa. 
El espesor de los tubos de vidrio de Borosilicato: 0.0906 plg = 0.0075 pies 
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PT : Pitch o espacio entre tubos 
C' : Claro entre tubos 
C': PT-do 
C' : 1"- Y.= W' = 0.25 plg. 
Figura 6.44: Características geométricas de la disposición 
cuadrada 
3.Núrnero de tubos en cada carcasa (NT): 
Según Bellera Vi lar, C., Fernandez, E., Serna Contero, A., Domenech Sellas, E. & 
Lopez de Leon, L.R. (2010) (pp.ll-61, 11-64). Los tubos tienen una largada de 20 pies, 
pero se tienen que restar 0.25 pies por lado, para realizar la conexión con el cabezal. [114] 
Según Calle Cabrera, M. (2011) (pp.36-38) 
a" (L- 0.5) Ec. (6.89) 
Siendo a" (Superficie externa por pie lineal, pies\ 
a"= TI. d0 = 0.4123 pies2 /pie 
8060.47pies 2 
NT = 0 . 2 = 1002.61 = 1003 tubos 
.4123ples (20 - O.S)pies 
pies 
4.NTC (para disposición cuadrangular): 
NTC = 1.19 CNT) 112 = 1.19. (1003) 112 =37.69 == 38 [108] 
Según Almqvist, M., Andersson, N., Holmqvist, A. & Jiinsson, J. (2008) (p.8) 
El condensador es construido en módulos con hasta aproximadamente 1000 tubos 
por modulo. [81] 
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Como es en arreglo rectangular para este intercambiador de calor enfriado por 
aire: 
N° de tubos en una columna: 27 
N° de tubos en una fila: 38 
Entonces, el Total de tubos: 1026 
38 tubos 
27 tubos 
Número de tubos en el ancho, NTA=38 tubos 
Número de tubos en el largo, NTL= 27 tubos 
5.Ancho nominal de carcasa (DOTl): 
Según Calle Cabrera, M. (2011) (pp.36-38) 
DOTI = (NTA -1) Py +do Ec.(6.143) 
DOT1 = (38- 1) (2.3622 plg) + 1.5748 plg = 88.98 plg. 
6.Ancho interno de la carcasa (DJSl): 
DIS1 = DOT1 + LCDD Ec.(6.144) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOTI con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOTI anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD aproximado de 1.90 
plg, de la siguiente manera: 
Se tiene de esta manera que: 
DI SI = DOTI + LCDD =88.98 plg+ 1.90 plg =90.88plg = 7.573pies= 2.308m 
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7.Largo nominal de carcasa (DOT2): 
DOT2 = (NTL -1) PT +do Ec.(6.145) 
DOT2 = (27 -1) (2.3622 plg) + 1.5748 plg = 62.99plg. 
8.Largo interno de la carcasa (DIS2): 
DIS2 = DOT2 + LCDD Ec.(6.146) 
Siendo LCDD la holgura entre carcasa y el haz de tubos, interesa que su valor sea 
pequeño para evitar cortocircuitos (by-pass por fuera de la bancada). Dicho valor se 
obtiene de la gráfica que relaciona DOT2 con LCDD y el tipo de fijación de los tubos, así 
que entrando en esta gráfica con el valor de DOT2 anteriormente obtenido y con el tipo de 
tubos el del cabezal flotante con soporte, tenemos un valor de LCDD aproximado de 1.90 
plg, de la siguiente manera: 
Se tiene de esta manera que: 
DIS2 = DOT2 + LCDD =62.99plg + 1.90 plg = 64.89plg = 5.408pies= 1.648m 
9.Númcro de deflectores: 
Los deflectores son necesarios en el cambiador para poder redireccionar el flujo 
de la carcasa, aumentando de esa manera la turbulencia y poder conseguir así un flujo 
transversal a los tubos (y no paralelo), contribuyendo a mejorar la transferencia de calor. 
Considerando que los deflectores E-06 son de tipo segmentado sencillo, se tiene que: [108] 
N° deflectores = L/DIS2 = 20 pies/5.408pies = 3.70 = 4 deflectores 
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RESUMEN DE EQUIPO 
Cuadro 6.112: Resumen del Condensador WSA 
INTERCAMBIADOR DE CARCASA TUBOS CALOR 
FLUIDO Aire H2S04 
Temperatura de entrada (°F) 77.00 554.00 
Temperatura de salida (°F) 437.00 212.00 
Tipo de intercambiador según: AES TEMA 
Coeficiente U (BTU/pie2.h.°F) 20.00 
Longitud de tubos (pies) 20 
Diámetro externo de tubos (plg) 1.5748 
Pitch (plg) 2.3622 
Disposición de tubos RECTANGULAR 
Espesor en (plg) de los DURAN 0.0906 Tubos 
Fuente: Las Autoras 
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6.3.2.5.2. Acoplamiento 
a. Entrada del gas al condensador WSA: 
· Gas de entrada: 
m=216424.46 lb/h =3607.07lb/min 
T=554 °F 
P=l5.5psia 
pg(corregida)= 0.04466lbfpies 3 Según HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.113: Composición del gas de 
alimentación al condensador WSA 
Componentes lbmol/h Y; lb/h 
Nz 5105.1679 0.7425 143965.7352 
COz 147.7447 0.0215 6500.7667 
Hz O 785.1762 0.1 142 14133.1708 
SOz 10.4982 0.0015 671.8842 
S03 514.4113 0.0748 41152.9067 
Oz 312.5000 0.0455 10000.0000 
Total 6875.4983 1.0000 216424.463559 
Fuente. Las Autoras 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.0054502 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec.(6.56) 
Reemplazando en la Ec.(6.56): 
3607.07 = (1 000 D) (0.0054502) (0.04466) 
D = 24.563 plg 
Se especifica una tubería de 26" NPS (Nominal Pipe Size) 
D; (diámetro interno)= 24.624 plg 
0 0 (Diámetro externo)= 26.000 plg 
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e (espesor)= 0.688 plg 
b. Salida del Gas del Condensador WSA a la Chimenea: 
Gas de salida: 
m= 166012.15 1b/h = 2766.87 1b/min 
T = 212 op 
P=15.5psia 
pg(corregida)= 0.0607llb/pies3• Según HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.114: Composición del gas de salida del condensador 
WSA a la chimenea 
Componentes lbmol/h lb/h % Y; 
N2¡g¡ 5105.1679 143965.7352 87.3174 0.8732 
02(g) 312.5000 10000.0000 5.3449 0.0534 
so2(g) 10.4982 671.8842 0.1796 0.0018 
co2<g> 147.7447 6500.7667 2.5270 0.0253 
H20¡g¡ 270.7648 4873.7668 4.6311 0.0463 
Total 5846.6756 166012.1529 100.0000 1.0000 
Fuente: Las autoras 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m = (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
Reemplazando en la Ecuación (6.56): 
2766.87 = (1 000 D) (0.00545D2) (0.06071) 
D =20.298 plg 
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Se especifica una tubería: de 22" NPS (Nominal Pipe Size). 
D; (diámetro interno)= 20.500 plg 
Do (Diámetro externo)= 22.000plg 
e (espesor)= 0.750plg 
c. Salida del H2S04(Il del Condensador WSA: 
Salida del H2S04 
m= 51441.13 1b/h= 14.29 lb/seg 
T= 212.00 °F 
P= 15.5 psia(solución acuosa) 
p= 112.801b/pie3 (según HYSYS vs. 7.0) 
Cuadro 6.115: Componentes que salen del condensador WSA 
Componentes lbmol/h Y; lb/h w•;. 
H2S04 514.4113 0.9000 50412.3107 98.00 
H20 57.1568 0.1000 1028.8227 2.00 
Total 571.5681 1.0000 51441.1333 100.00 
Fuente: Las Autores 
v (velocidad, pie/seg)= 1/3 (D/2 +4) (para flujo natural) Ec.(6.58) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
Reemplazando el diámetro en la Ecuación (6.56) hasta encontrar el Diámetro 
adecuado al flujo másico. 
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Cuadro 6.116: Iteracion para hallar acoplamiento de salida del 
condensador WSA 
v= 4.439 4.387 4.412 
A= 0.038 0.029 0.033 
D= 2.635 2.323 2.469 
m= 18.948 14.554 16.532 
Tamaño 2 1/2" CED 1 OS 2 112" CED 80S 2 1/2" CED 40S del Tubo 
Fuente: Las autoras 
Se especifica una tubería de 2 I/2"NPS (Nominal Pipe Size), N° de cédula 80S 
D; (diámetro interno)= 2.323plg 
Do (Diámetro externo)= 2.875plg 
e (espesor)= 0.276plg 
d. Entrada del aire de enfriamiento al condensador WSA: 
Aire de entrada: 
m=208024.79 lb/h = 3467.08 lb/m in 
T= 77 °F 
P= 14.7psia 
pg(corregida)= 0.07313 lb/pies3• Según HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.117: Composición del aire de enfriamiento al condensador WSA 
Componentes lbmol/h lb/h y¡ % 
02 1469.7467 47031.8933 0.2019 20.19 
N2 5529.0470 155919.1250 0.7594 75.94 
H20 281.8764 5073.7755 0.0387 3.87 
Total 7280.6701 208024.7937 1.0000 100.0000 
Fuente: Las autoras 
v (velocidad, pie/min)= 1000 D (para gases) Ec. (6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec. (6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
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Reemplazando en la Ecuación (6.56): 
3467.08 = (1000 D) (0.00545D2) (0.07313) 
D = 20.566plg 
Se especifica una tubería de 22" NPS (Nominal Pipe Size) 
D; (diámetro interno)= 20.624plg 
Do (Diámetro externo)= 22.000plg 
e (espesor)=0.688plg 
e. Salida del aire de enfriamiento del condensador WSA: 
Aire de salida: 
m=208024.79lb/h = 3467.08lb/min 
T= 437 °F 
P= 15.5 psia 
pg(corregida)= 0.04580 lb/pies3• Según HYSYS vs.7.0 
Cuadro 6.118: Composición del aire de enfriamiento a la salida del 
condensador WSA 
Componentes lbmollh lb/h Y; % 
02 1469.7467 47031.8933 0.2019 20.19 
Nz 5529.0470 155919.1250 0.7594 75.94 
Hz O 281.8764 5073.7755 0.0387 3.87 
Total 7280.6701 208024.7937 1.0000 100.0000 
Fuente: Las Autoras 
v (velocidad, pie/m in)= 1000 D (para gases) Ec.(6.54) 
A (área, pies2)= 0.00545D2 Ec.(6.55) 
Siendo D (diámetro, plg) 
m= (v)(A)(p) Ec. (6.56) 
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Reemplazando en la Ec.(6.56): 
3467.08 = (! 000 D) (0.0054502) (0.04580) 
D =24.038plg 
Se especifica una tubería de 26" NPS (Nominal Pipe Size). 
D; (diámetro interno)=24.500plg 
Do (Diámetro externo )=26.000plg 
e (espesor)= 0.750plg 
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6.3.2.6. DISEÑO DEL ENFRIADOR DE PLACAS DE ÁCIDO SULFÚRICO 
E-07 
l. Calculo de la carga de calor, Q 
Datos de Temperaturas de entrada y salida de los componentes usados 
• ACIDO SULFURICO EN SOLUCION AL 98% p/p: 
• AGUA 
Temperatura del ácido de entrada= !58°F =373 K 
Temperatura del ácido de salida= 104°F =303 K 
Temperatura de entrada= 73.94°F =296.3K 
Temperatura de salida= 1 04°F =313K 
De la Tab1e 3.2. Heat Capacity of Liquid-Jnorganic compounds. Chemical 
Properties Handbook 
Cuadro 6.119: Composicion de Ácido Sulfúrico del (H2S04) que ingresa al 
Enfriador de Placas 
Componentes lb/h lbmol/h Fracción Molar X; 
H2S04t11 al 98% p/p 50412.311 514.4113 0.9000 
H20m 1028.823 57.1568 0.1000 
TOTAL 51441.133 571.5681 1.0000 
Fuente: Las Autoras 
Cp H2S04 = 26.004 + (7.0337 X 10-1) X 328- (1.3856 X 10-3) X 3282hg 
0.2388 BTU op 
+ (1.0342 X 10-6) X 3283 = 144.1354 )/mol K X 1:bmol 
mol K 
= 34.4195 BTU flbmol°F 
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Cp H2 0 = 92.053- (3.9953 x 10-2) X 328- (2.1103 x 10-4 ) X 3282 
+ (5.3469 X 10-7) X 3283 = 75.1129-'-K = 17.9370 BTUflbmoloF 
mol 
"" lbmol 34.4195 BTU 
¿_}ni x Cp) = 514.4113 -h-x lbmol ºF 
57_1568 ~X 17.9370BTU 
h ~¡op 
BTU 
= 18731.0118 h ºF 
El calor liberado por el l·hS04 es: 
Q = L(ni X Cp) X (Tl- T2) Ec. (6.29) 
Q = 18731.0118 X (158- 104) 
2. Calculo de la masa Agua (H20) 
2.1. Hallando la masa del agua 
Q = -1011475 BTU/h 
Cuadro 6.120: Agua (H20) de enfriamiento del enfriador de placas 
(Cp) (Cp) Componentes (Cp) J/mol K BTU/Ibmoi°F BTU!Ib°F 
HzO(I) 75.4137 18.0088 1.0005 
Fuente: Las Autoras 
Hallando masa de Agua: 
mH O= Q 2 Cpx(T1-T2) Ec.(6.30) 
(-1011475) . . 
mHZo = l.OOS x (73_94 _ 104) = 33632.11lb/h de H20 de enfnamtento 
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3. Propiedades Físicas De Los Fluidos 
Usando HYSYS vs.7.0 .Modelo de Coeficiente de Actividad NRTL, para 
líquidos) 
Cuadro 6.121: Propiedades Físicas del Ácido Sulfúrico 
HzS04) y del A~ua (H20) 
H2S04 al 98% en peso 
P= 14.7 psia 
T prom~dio"" J3]0f 
JL= 9.817 cp =23.743 lb/pie.h 
p= 114.6 lb/pie3 
K= 0.1067 BTU/h.pie.°F 
Cp= 0.3412 BTU/Ib.°F 
AGUA 
P= 14.7 psia 
Tpromedio= 88.97°F 
JL= 0.7698 Cp =1.8621 lb/pie.h 
p= 62.57 lb/pie3 
K= 0.3585 BTU/h.pie.°F 
Cp= 1.009 BTU/Ib.°F 
Fuente: Las Autoras 
4. Tipo de Intercambiador 
Intercambiador de placas (para manejar fluidos corrosivos y de gran viscosidad). 
5. Resistencias a la incrustación 
Según Sartori Estevez, V. (2012) (p.63) 
Ácido Sulfúrico, r A = 0.5 X 10-5m2 . °C/W 
Agua, rs = 0.86 X 10-5 m2 • °C/W (128] 
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6. Temperatura media logarítmica 
Para el cálculo de MLDT: 
{ 15S 104 54.00 30.06 
!04 30_05 
73.94 
54.00 - 30.06 
L'>TL = MLTD = = 40.87°F 
LN (s•.oo) 
30.06 
7. Número de unidades de transferencia para cada fluido: HTU 
T1 - T2 158- 104 Fluido caliente, HTU = 'TL = = 1.3 (placas corrugadas) 
L.> 40.87 
tz- t1 
Fluido frío, HTU = t.TL 
104.00- 73.94 
------= 0.74 (placas corrugadas) 40.87 
HTUrotal = 1.3 + 0.74 = 2.06 
8. El coeficiente total de diseño, U. 
Según Sartori Estevez, V. (2012) (p.63). El coeficiente Total para diseño (U) para 
fluidos de proceso 2000-3000 W/m2 para intercambiadores de placas. [128] 
• Suponiendo, U: 
2000 + 3000 2 
U supuesto = 2 = 2500 W jm . °C 
Si: W jm2• oc= 0.1761BTU jh.pie 2• °F 
Usupuesto = 2500 X 0.1761 = 440.27 BTUjh.pie 2 • °F 
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9. Área provisional requerida Ao : A0 = _Q_ U!J.TL Ec.(6.87) 
__ Q__ 1011475 - . 2- 2 
Ao - U!J.TL- 440.27 X 40.87- 56.2lptes - 5.22m 
10. Tipo y Características de las Placas 
- Flujo del Acido Sulfurico (FA) 
51441.131b/h 
FA= 114_6 lb/pies 3 = 448.88 pies
3 /h = 12.71 m3 /h 
Flujo del Agua (Fn) 
F = 33632.ll!b/h = 537.51 pies3 /h = 15.22 m 3 /h 8 62.57 lb/pies 3 
nio e t'ti di 1 dd"Uial" a a ...- arar 1111 m 1 as placas stan ar a a r 
TIPO P20 PO P2 P5 P45 P15 P4 p 16 P13 p 14 
k'Ó'Jl*bs ¡i¡CJJ: mm 280 1811 320 350 em 10011 8l4 111!0 610 670 
A• a de i1!!rcambill~>'~: m 0,1111 0.012 0,11 0,14 0,5ó MI 0}~ 0.81 QIB 0,31 
Mlm;ro m.ixino de DiJcJs 175 75 250 100 3..~ 1!00 500 1110 318 175 
Pm de Íl!!rcam~o tr.iu1f 5.4 1.4 30 2! lil 300 375 143 57 BB 
EIP"" TI! os plat.ls: mm D,5 0.6 0,6 0,8 0,6 1.0 0,6 1,1 0,9 0,7 
E~><nil; ~aoJs: rrm 1,6-1.8 2,5 3,0 2,8-3,0 4,9 4.i-52 l.i 4H ao-12 5,0 
T !"''!!Jiura ITÓ~ma 'C 
· Bast&nems 140 140 140 140 140 140 149 140 140 140 
-!sb!s\D 1Bú 2Bú 180 
- - -
180 - - -
Rujlica~~: m'lli 0,115-0,15 0,14-025 0,45-0.7 o.3H9 3-5 4-10 1,1-2.5 5-12,5 0,9-22 ,B-2,9 
f~~ loiJI milinll: m'lli 2,5 !1 50 16 125 451) 2611 4DII 10 141 
P•ión míx. de !isaio: aim Jo 16 16 lO 12 12 12 6 11 16 
Cuadro 6.122: Caracteristicas de las Placas standard "Alfa Laval" 
P3 P15 
EOO 800 
0,32 0,53 
-IDO 3211 
118 170 
0,6 1,0 
3,0 5,0-5,3 
140 140 
2BII -
O,i -1,25 1,45-4,0 
140 65 
16 11 
Fuente: Moneada Albitres, L. Diseño de Plantas de Procesos Químicos, Intercambiadores de 
calor [Tabla 4.3] Trujillo 
Del Cuadro 6.122 se eligió el Tipo Pl3, para un flujo máximo de 15.22 m3/h y un máximo 
de placas 318. 
Las dimensiones: 
• Área lateral de cada placa (Ap) = 0. 18m2 = 1.9376pies2 
• Distancia entre placas (b) = 0.0031m = 0.01017pies 
• Espesor de la placa (x) = 0.0009m = 0.00295pies 
• Ancho de cada placa (w) = 0.63m = 2.06693pies 
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11. Número de placas térmicas (Np) y número total de canales (Nc): 
Ec.(6.147) 
56.21pies2 
NP =A o/ Ap = 1.9376pies2 = 29 
< 250 (máximo número de placas de este tipo de intercambiador) 
Ec.(6.J 48) 
Nc = Np + 1 = 30placas 
12. Número de canales paralelos por paso (número de canales en que debe dividirse el 
flujo), nP 
Fv 
np =- Ec. (6.149) 
V 
Fv: Mayor Flujo o caudal Total, pies3/h 
v: Flujo/canal, pies3 /h 
Fv = 537.51pies3 jh Para el agua (para el ácido sulfúrico es de 450.45 pies3/h; se 
toma el mayor caudal total) 
Del Cuadro 6.122 el Flujo/canal (m3/h) es de 0.9-2.2 
0.9 + 2.2 3 
El flujo promedio, u = 
2 
= 1.55 m /h 
El flujo promedio, u= 1.55 x 35.31 = 54.73 pies3 /h 
537.51 pies3 /h 
np = 54.73 pies3 /h = 9·8 
Es preferible tomar: np = 12 canales 
13. Arreglo del intercambiador 
Número de Pasos: n = Nc/(2 x np) Ec.(6.150) 
30 
Número de Pasos: n = Ncf(2 x np) = 
2 
x 12 = 1.25 
n = 3 pasos 
Es preferible tomar: n = 3 pasos 
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Por lo tanto, es un intercambiadór del tipo 3/3 con 12 cánales 
Ec.(6.151) 
Np(real) = (3 x 12 + 3 X 12) -1 = 71 Placas térmicas (este intercambiador dispone de 
un máximo de 250 placas térmicas). 
14. Factor térmico (Ft) 
Esta grafica se encuentra en función de HTUr010¡, para este caso: 
HTUrotal = 2.06 
Y para un lntercambiador de calor: 3/3 
•• 1 1 1 1 • • • • 1 1 • • 1 • 
1.0 
0.95 
0.9 
0.8 
Ft 
0.7 
0.6 
O .S 
~~ ~ ~ ii:! :!1 lii:!' 0::!1 
• ~ ~ iil! ~ iii:!! ~ iii:l ;::!!11111 ¡¡;¡¡ll!iii; 
li: Rl! 
la211 ~ 212 111 }' 313 
~ ~3/1 ii:!!1 
llliil 
411 
o 1 22·06 3 4 5 6 7 8 
HTU 
515 
414 
9 10 11 
Fuente: Sartori Estevez, V. (2012). Recuperación de energía en proceso de Producción de Acido 
Sulfúrico, Planta de Acido Sulfurico CODELCO Chile- Division Ventas [Figura] (p.65) (Proyecto 
para opta al Titulo de lngeniero Civil, Quimico, Pontificia Catolica de Valparaiso) 
De la figura, el Factor térmico (Ft) para Intercambiadores de placas (Alfa Lava!) 
F, = 0.95 
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15. Coeficiente De Película, h 
a) Coeficiente de Pelicula para el Ácido Sulfúrico (H2S04) ItA 
Diámetro equivalente, De = 2 x b 
De = 2 X 0.01017pies = 0.02034 pies 
masa circulante, m= 51441.133 lb/h 
Ec.(6.152) 
• Área de sección transversal ofrecida por el conjunto de canales de cada paso. 
a= a' x np Ec.(6.153) 
• Área de sección transveral de un canal a' = w x b Ec.(6.154) 
a'= w x b = 2.06693pies x 0.01017pies = 0.02102pies 2 
Ahora hallando: 
a= 0.02102pies 2 x 12 = 0,2523pies 2 
• Velocidad másica, G 
• 
Ec.(6.155) 
_m _ 51441.1331b/h _ lb 
G- la- 0 2523 . 2 - 203918.6579 h . 2 . pzes pzes 
Número de Reynolds, N Re= DexG 
~ 
Ec.(6.156) 
0.02034 pies x 203918.6579A 
NRe =De xG = ptes = 175 
ll 23.7473~.h 
pie 
175 < 400 (flujo laminar por ser el ácido sulfúrio altamente viscoso 
• 
, Cpx~ Numero de Prandtl, Pr = --
K 
Cp X /1 0.3412 X 23.7473 
Pr = = = 75.9 
K 0.1067 
Ec.(6.157) 
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Según Moneada Albitres,L. (p.26) 
h = 0.742. Cp. G. (Re)- 0·62 . (Pr)-0·667 . (-~-f14 Ec. (6.158) 
l'w 
h = 0.742 X 0.3412 X 203918.6579 X (175)-0·62 (75.9)-0·667 . (1)0.14 
BTU . 2 o hA= 117.1¡:;--.pies. F 
b. Coeficiente de a Película del Agua (H20) h8 
Diámetro equivalente, De= 2 X b Ec. (6.152) 
De = 2 x 0.01017pies = 0.02034 pies 
masa circulante, m = 33632.109 lb/h 
• Área de sección transversal ofrecida por el conjunto de canales de cada paso. 
a= a' x np Ec.(6.153) 
• Área de sección transveral de un canal a' = w x b Ec.(6.154) 
a'= w x b = 2.06693pies x 0.01017pies = 0.02102pies 2 
Ahora hallando: 
a = 0.02102pies 2 x 12 = 0,2523pies 2 
• Velocidad másica, G =m¡ a Ec. (6.159) 
G =m¡ = 33632.1091b/h 
a 0.2523pies 2 
• Número de Reynolds, N Re = DexG 
~ 
lb 
133321.6068 h . 2 ptes 
Ec. (6.156) 
0.02034 pies x 133321.6068 h lb , 
Nae =De X G = pies = 1456 
¡! 1.8621 ~- h 
pie 
1456 > 400 (flujo turbulento) 
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• Número de Prandtl, Pr = cpx¡• 
K 
Ec.(6.157) 
Cp X Jl 1.009 X 1.8621 
Pr = = = 5.2 
K 0.3585 
Según Moneada Albitres (p.26) y Sartori Estevez, V. (2012) (p.67). Una expresión 
muy adoptada para estimar el coeficiente de película para flujo turbulento N Re > 400 en 
intercambiadores de placas es: 
Ec.(6.159) 
0.3585 
h8 = 0.2536(0.02034) x (1456)
0
·
65 x (5.2) 0·4 = 986.6 BTU Jh. pies 2 • oF 
16. Coeficiente Total De Transferencia De Calor Real, "U ... ¡": 
Ec. (6.160) 
1 1 1 
-u = -11 + 2.84 x 10-s + 4.88 x 10-s + 986 6 = o.00963h.pie
2
• °F JBTU 
real 7.1 · 
BTU 2 U real = 103.8 h . 2 o = 589.46W jm . °C 
.p!es . F 
17. Área Necesaria o Requerida "AR" para la transferencia de calor se vuelve a 
calcular con U= 76.9 BTU/h.pié.°F 
1011475 2 
.,..-::-::-=--:-::---:-::,-----::--, = 2 51 pi es 
103.8 X 40.87 X 0.95 
18. Área Disponible o De Diseño" A0 " 
Ec.(6.161) 
Av = 2 X 1.9376 X 71 = 275píes2 
596 
275-251 
Exceso de área = x 100 = 9.63% 
251 
Lo cual está permitido por ser no mayor a 15%. 
19. CAÍDAS DE PRESIÓN AP PARA CADA FLUIDO 
Según Moneada Albitres, L. (p.35) 
Caída de presión, psi: 
Ec.(6.162) 
Factor de fricción, adimensional: 
Ec. (6.163) 
a) AP para el Acido Sulfurico H2S04 
f = 2.5f(NRe)03 
Siendo: 
NRe = 175 
Reemplzando en la Ec.(6.163): 
2.5 
f = (175)0.3 = 0.5312 
L= 1 xn Ec.(6.164) 
Donde: n = 3 
Siendo "l": 
Ec.(6.165) 
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Donde: 
Área lateral de cada placa, Ap = 1.9376 pies2 
Ancho de cada placa, W = 2.06693 pies 
De la Ec.(6.164): 
1.9376 
1 = 2.06693 = 0.9374 pies 
Diametro equivalente, 
De= 0.02034pies 
Constante de conversión fuerza-masa, 
g, = 32.2 lb.pies/lbf.s2 = 4.17* 1 08 1b.pies/lbf.h2 
Velocidad másica, 
G = 2039181.65791b/h.pies2 
Densidad, 
p = 114.6 lb/pies3 
Reemplazando de la Ec.(6.162): 
lbf 
!JP = 127.71693-.-2 = 0.8869 psi ptes 
b) AP Para el agua (HzO): 
f = 2.5j(NRY·3 Ec. (6.163) 
Siendo: 
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Reemplazando en la Ec.(6.163): 
Factor de fricción, 
2.5 
f = 14560.3 = 0.2812 
L=l x n Ec.(6.l64) 
Donde: 
Número de pasos, n = 3 
Siendo "1": 
Ec.(6.165) 
Donde: 
Área lateral de cada placa, 
Ap = 1.9376 pies2 
Ancho de cada placa, 
W = 2.06693 pies 
De laEc.(6.164): 
L = 0.9374pies x 3 = 2.81pies 
Diámetro equivalente, De: 
De = 0.02034pies 
Constante de conversión fuerza-masa, 
g, =32.3 lb pies/lbf. s2 = 4.17x 108 lb.pies/lbf.h2 
Velocidad másica, 
G = 133321.6068 lb/h.pies2 
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Densidad, 
p = 62.57 lb/pies3 
Reemplazando de la Ec.(6.162): 
l1P = 52.92255 1.b1, = 0.3635psi [56] 
ptes 
Cuadro 6 124· Resumen del Enfriador de Placas del Acido Sulfurico E-07 
TIPO DE INTERCAMBIADOR lntercambiador de Placas 
MARCA Alfa Lava! 
TIPO DE PLACA Pl3 
NÚMERO MÁXIMO DE PLACAS 318 
PLACAS QUE SE USAN "Np(real)" 71 
NUMERO DE PASOS "n" 3 
NUMERO DE CANALES PARALELOS 12 
POR PASO "np" 
ÁREA DISPONIBLE "AD", pies" 275 
AREA REQUERIDA "AR", pies" 251 
Fuente: De los calcules del mtercambtador P13 de "Alfa Laval'' 
paso 1 pnso2 paso3 
II • 
• 
. l H . 1 
\ 1 
• 
•• 
o 1/ 
-++""'"'+""'"'+YI • r-f-.-1-'I'I 
Áci"o '"~- ''1 IJ 1: 1 j lA"''' 
\,\ 1 2 •3 • .... 12canales para • : :.. \ T2 
cada fluido por pas \ 
72 canales en total 71 Placas ténnicas ( de 1 
\ 36 canales para cada fluido matenal de alta ' \ 
\ conductividad ténnicaj 
L ------· - 2 placas extremas ( o de pres1ón ) ----
de material no conductor del calor 
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6.3.2.7. DISEÑO DE LA BOMBA DE CIRCULACIÓN DE ÁCIDO SULFÚRICO 
B-03 
T-01 
1 1¡>.2859" 
4 
Figura 6.60: Diseño de la .Bomba de Circulacion de Acido Sulfurico B-03 
Fuente: Las Autoras 
Propiedades físicas y parámetros de diseño 
H2S04 al tanque "T-01",a T= 158 op yP= 14.7 psia 
e d 61 ua ro o 25: e OmpOSICIOD 1 d ue sa e el tanque T-01 
Componentes %molar Xi lbmol/h salida 
salida 
HzS04 90.00 0.9000 514.4113 
Hz O 10.00 0.1000 57.1568 
TOTAL 100.00 1.0000 571.5681 
Fuente. Las autoras 
DATOS 
Según HYSYS vs 7.0 
Para fluidos incompresibles: 
lb/h 
50412.3107 
1028.8227 
51441.1333 
• viscosidad dinámica o absoluta, fl = 6.555cp = 15.8631 lb/pie.h 
• Densidad, p = 1141b/pies3 
• Presión de vapor, Pv = 1.30*1 o-4 psia 
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6.3.2.7.1. Cálculos referidos a la descarga (Punto 4) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 2 Y 4 DE LA FIGURA 
SUPOSICIÓN: 
Presión en el punto 2, 
P2 = 17.7psia 
Sabiendo que la masa se divide a la mitad para cada punto de descarga. En el 
punto más alto. 
Según Cengel, Y .A. & Boles, M.A. (p.l80) 
Donde: 
m= masa, lb/h 
m= p.Q 
m Q=-p 
Ec. (6.108) 
Ec. (6.109) 
Q =caudal de trabajo, pies/s o gpm. 
p =Densidad del fluido, lb/pies3 [l 02] 
Siendo la masa en la descarga, 
m 2 = 51441.13 lb/h 
_m_ 51441.13 lb/h _ . 3 Q- p- 1141b/pies3 - 451.24pres /h 
1h pies3 Q = 451.24pies3 /h x 
36005 
0.1253-
5
-
0.1253 X 264.2 X 60 
Q = 35.31 56.3 gpm 
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CÁCULO DE LA VELOCIDAD DE DESCARGA (u): 
Según Westaway, C. R. & Loomis, A.W. (1984).(p. 2-1 3). 
Q =A. u Ec. (6.110) o Q u=-
A 
Ec. (6.111) 
Donde: 
v =Velocidad del fluido, pies/s 
Q = Caudal, pies3 /s 
Para el cálculo del Área (A): 
Ec. (6.103) 
Donde: 
D =diámetro interno de la tubería, pies [119] 
Área de sección transversal "a", ofrecida por el conjunto de canales de cada paso 
del Intercambiador de Placas eligido "Alfa Lava!" del Tipo P13. 
A2 = 0.2523pies2 
D _ ~4XA2 2- --
" 
2 4 x 0.2523pies2 
D2 = 
n 
Ec.(6.166) 
0.5667pies = 6.8008 plg 
0.1253 pies 3 /h . 
v2 = 0.2523pies2 = 0.497 ptes/ s 
603 
CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS (NnE): 
Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1988) 
(p.555) 
N = D.v.p 
Re !l Ec.(6.112) 
N Re =Número de Reynolds 
D = Diámetro interno, pies 
v =Velocidad del fluido, pies/s 
p = Densidad, pies3 /s 
¡.¡ =Viscosidad dinámica, lb/pie.h [120] 
0.497 pies/s x 0.5657pies x 114lb/pies3 
NR = lh 
e 15.8631lbjpie.h X--
3600s 
NRe = 7285 > 4000 (Flujo Turbulento) 
CÁLCULO DE PÉRDIDA DE CARGA POR FRICCIÓN (E F) 
(p.555) 
Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1988) 
Donde: 
l:L v 2 
l: F =f.---
D 2gc 
EF =Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f= Factor de fricción 
Ec. (6.113) 
EL =Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
D =Diámetro interno de la tubería, pies 
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· u =Velocidad promedio del fluido, pies/s 
Be= Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 [120] 
LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, I:L 
Según la Tabla del Apéndice C-01 "Rugosidad relativa en función del diámetro 
para tubos de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones 
Unitarias". AJan S. Foust. 
Largo de cañería recta, L = 265.0983plg = 22.0915 pies 
Suposición: Longitud equivalente por accesorio es del20% de la longitud recta. 
Por la longitud equivalente total, :EL 
L L = 1.2 x 22.0915pies = 26.5098pies 
Para un tubo de 6" de Acero Comercial. 
Rugosidad relativa, (e/D) = 0.0003 
Y con NR, = 7.3 x 103 
El factor de fricción " f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". AJan S. Foust. 
f = 0.0148 
La carga por pérdida de fricción, :EF 
"\' (26.5098) ((0.497) 2 ) pies L., F = 0.0148 X 05667 X 2 X 32.2 = 0.003/bf.""'[b o pies 
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CÁLCULO DE CAÍDA DE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
Según Gean Koplis, C.J. (2003) (p. 77). La Ecuación de Bernoulli: 
Tomando los puntos 2 y 4: 
ZB v 2 P ZB v 2 P 
-•-·_ + _4_ + ...± = _z_·_ + _z_ + 2 + W, + EF 
Be 2Be P Be 2Be P 
Ec. (6.114) 
Donde: 
z =Altura del nivel, pies 
g =Aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s 
Be= Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
v =Velocidad, pies/s 
P =Presión, psi a 
W, = Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 2 y 4, el W,= O, no hay trabajo de la Bomba. [121] 
Ec. (6.114) 
Ec. (6.115) 
LA VELOCIDAD EN EL PUNTO 4 ES: 
Siendo: 
m4 = 51441.1333!b/h 
m4 51441.1333lb/h 3 / Q4 =- = lb/ . 3 = 451.24 pies h p 114 p1es 
1h Q4 = 451.24 pies3 /h x 36005 = 0.1253 pies
3 /s 
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Se utiliza una tubería de 3 l/2" NPS, CED 40S 
v. = 3.548 plg 
1píe 
D4 = 3.548 plg x 12 plg = 0.2957píes 
A4 = 0.0686 píes2 
0.1253 pies 3 /s . 
v• = 0.0686 píes2 = 1.8270 ptes/s 
Utilizando el mismo tamaño de tubería en los puntos 2 y 4, el área de sección 
transversal es la misma, y además circula el mismo caudal por los puntos; por ende las 
velocidades en los puntos 2 y 4 son las mismas. 
Siendo: 
z4 =O pies 
z2 = 21.3396 plg = 1.7783 pies 
v4 = 1.8270 pies/s 
u2 = 0.4969 pies/s 
p• =? 
P2 = 17.7 psia 
p = 114 lb/pie3 
g =32.2 pies/s 
Be = 32.2 lb.pie/lbf.s2 
I:F = 0.003 lbf.pie/lb 
P4- P2 (1.7783 -O) X 32.2 (0.49692 - 1.8270 2 ) 
p = 32.2 + 2 X 32.2 + 0.003 
P4 -P2 
= 1.7330 lb f. píe/lb p 
píe lb 
P•- P2 = 1.7330 lb[.-1b x 114-.- = 197.56lbf/pies
2 
pie3 
1pies2 
P4 - P2 = 197.56 lbf/pies 2 x 1 2 144p g 
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P4 - P2 = 1.37 lbf fpÍg'l. o psia 
P4 = 1.37 + 17.7 = 19.07 psia (Presión de descarga) 
6.3.2.7.2. Cálculo en el punto de succión (Punto 3) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 1 Y 3 DE LA FIGURA 
Siendo: 
Q1 (caudal1) = Q3 (caudal3) = Q4 (caudal4) = 0.1253 pies 3 /s 
D1 (diámetro interior 1) = D3 (diámetro interior 3) = D4 (diámetro interior 4) 
= 0.2957 pies 
Utilizando el mismo tamaño de tubería en los puntos 1,3 y 4, el área de sección 
transversal es la misma, y además circula el mismo caudal por los puntos; por ende las 
velocidades en los puntos 1, 3, y 4 son los mismos. 
v1 (velocidad 1) = u3 (velocidad 3) = u4 (velocidad 4) = 1. 8270 piesfs 
CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS, NnE 
Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1988) 
(p.555) 
Donde: 
D.v.p 
NR =--
e Jl 
N Re: Número de Reynolds 
D: Diámetro interno, pies 
u: Velocidad del fluido, pies/s 
P: Densidad, pies3/s 
¡.t: Viscosidad dinámica, lb/pie.h [120] 
Ec. (6.112) 
0.2957 X 1.8270 X 114 
N Re = ----::-1 5=-.7867.3::-:1:----
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NR, = 13975 > 4000 (Flujo Turbulento) 
CÁLCULO DE PÉRDIDA DE CARGA POR FRICCIÓN (I: F): 
Según Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, C.W., Maus, L., Andersen, L.B. (1988) 
(p.555) 
Donde: 
EL v 2 
EF=f.-.-2 D 9c 
LF= Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f= Factor de fricción 
Ec. (6.113) 
LL= Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
D = Diámetro interno de la tubería, pies 
v =Velocidad promedio del fluido, pies/s 
9c =Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 Jb.pie/lbf.s2 [120] 
LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, I:L 
Según la Tabla del Apéndice C-0 1 "Rugosidad relativa en función del diámetro 
para tubos de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones 
Unitarias". AJan S. Foust. 
Largo de cañería recta, L = 202.2165 plg =16.8514 pies 
Suposición:Longitud equivalente por accesorio es del 10% de la longitud recta. 
Por la longitud equivalente total, LL 
I:L = 1.1 x 16.8514 = 18.5365 pies 
Para un tubo de 3 1/2" de Acero Comercial. 
Rugosidad relativa, (E/D) = 0.00053 
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Y con NR = 1.4 x 104 
' 
El factor de fricción " f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". Alan S. Foust. 
f = 0.0194 
La carga por pérdida de fricción, ¿F 
18.5365 1.82702 pies 
1: F = 0.0194 X 0_2957 X 2 X 32_2 = 0.0630 lb f. lb o pies 
CÁLCULO DE CAÍDA DE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
Según Geankoplis, C.J. (2003) (p. 77). La Ecuación de Bernoulli: 
Tomando los puntos 1 y 3: 
ZB v 2 P ZB v 2 P 
_1_·_ + _1_ + _2 = _3_·_ + _3_ + 2 + 111, + I:F 
Be 2Be P Be 2Be P 
Donde: 
Z: Altura del nivel, pies 
g: Aceleración de la gravedad= 32.2 pies/s 
Be: Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
u: Velocidad, pies/s 
P: Presión, psia 
Ec. (6.114) 
111,: Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 1 y 3, el 111,= O, no hay trabajo de la Bomba [121] 
Ec. (6.114) 
Ec. (6.115) 
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CÁLCULO DE LA PRESIÓN HIDROSTÁTICA 
Según Gean Koplis, C.J. (2003) (p.13) 
pl = p.g.h = y.h Ec. (6.167) 
Siendo: 
P1 =Presión hidrostática del tanque (psi) 
y= Peso específico del líquido (lbf/pies3) = 114 1bf/pies3 
h= Altura del Tanque (pies)= 2.4837 pies [121] 
Presión en el punto 1, 
P1 = 114lbfjpies3 x 2.4837 pies 
P1 = 283.139lbf/pies2 = 1.9662 psi 
P1 = 1.9662 + 14.7 = 16.6662psia 
Siendo: 
z1 = 6.2859 plg = 0.5238 pies 
z3 =O pies 
v1 =1.8270 pies/s 
v3 = 1.8270 pies/s 
P1 = 16.67 psia 
p3 =? 
p = 114 lb/pie3 
g =32.2 pies/s 
9c = 32.2 lb.pie/lbf.s2 
¿f = 0.0630 lbf.pie/lb 
P3- P1 (0.5238 -O) X 32.2 (1.8270- 1.8270) 
....::.____:e = + o. o 63 o 
p 32.2 2 X 32.2 
p3- pl 
....::.____:e = 0.4608 lb f. pie 1 lb 
p . 
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pie lb 
P3 - P1 = 0.4608 lb[.-1b x 114-.- = 52.53lbf/pies
2 
pie3 
. 2 1pies
2 
P3 - P1 = 52.53 lbf/pies x 2 144plg 
P3 - P1 = 0.36 lb f fplg2 o psi a 
P3 = 0.36 + 16.67 = 17.03 psia (Presión de succión) 
6.3.2. 7.3. Caída de Presión en la Bomba 
Según Westaway, C.R. & Loomis, A.W. (1984) (p.l-09) 
!JP = P descarga - Psucción Ec.(6.117) [122] 
P descarga = 19.07 psi a 
Psucción = 17.03 psia 
Reemplazando datos, se tiene: 
!JP = 19.07 psia- 317.03 psia 
!JP = 2.04 psia 
6.3.2. 7.4. Cálculo del Head de la Bomba 
Según Young Okiishi, M. (1999) (p.774). 
Ec. (6.118) 
Donde: 
H = Head, pies 
Pa =Presión de descarga, psi a 
Ps =Presión de succión, psia 
y= Peso específico, lbf/pies3 [123] 
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Siendo: 
y= p.g Ec.(6.118) 
y= p.g = p (lbfpies 3 ) x 32.2 pies/s 
y= p(lbfpies3 ) 
El peso específico es numéricamente igual a la densidad. 
Pd = 19.07 psia 
P5 = 17.03psia 
y= 114lb/pies3 ) 
(19.07- 17.03) X 144 
H = 
114 
= 2.578pies 
6.3.2.7.5. Cálculo de la potencia de la Bomba 
Según Moneada Albitres, L. (pp.45-46) y Young Okiishui, M. (1999) (p.774) 
POTENCIA DESARROLLADA 
Expresada en términos de caballos de potencia, Hp en el sistema ingles 
denominándose tradicionalmente se denomina fuerza o potencia hidráulica o caballaje de 
líquido (LHP) 
y.Q.H 
LHP = 550 
Sabiendo que Hp = 550 lbf.pies/s 
Donde: 
Ec. (6.119} 
LHP = Caballaje de líquido o potencia hidráulica, Hp. 
y =peso específico, lbf/pies3 
Q =caudal del líquido, pies3 /s 
H =Head, pies [123] [124] 
y= 114lbf fpies 3 
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Q = 0.1:253 pies 3 fs 
H = 2.578 pies 
114 X 0.1253 X 2.578 
LH p = ----=5:=-50::----
LHP = 0.07 Hp 
6.3.2.7.6. Cálculo de la Columna de Succión Positiva Neta 
Según Young Okiishi, M. (1999) (p.776) y Foust, A.S., Wensel, L.A., Clump, 
C.W. Maus, L., Andersen, L. B. (1988) (p.592) 
En ingles: NPSHA : Net Positive Suction Head Available, pies 
En español: CANP0 :Carga de Aspiración Neta Positiva Disponible, pies. 
La carga de Aspiración Neta Positiva CAN P0 se define como la diferencia entre 
la carga estática en la entrada de succión y la carga correspondiente a la presión del vapor 
del líquido en la entrada de la bomba. 
CANP = (p1 + z1.g 
D Y 9c 
E c. (6.120) 
Donde: 
P1 = Presión que actua sobre la superficie del líquido en el interior del tanque de 
circulación de acido sulfúrico, psia. 
z1 = Altura de la superficie del líquido encima de la línea central de la bomba en 
la entrada de succión, pies. 
EF = Es la pérdida total por fricción en el sistema de tubería, pies. 
Pv = Es la presión de vapor del líquido en la succión de la bomba, psia. 
y =Peso específico, lbf/pies3• 
g =aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s2 
Be= constante de conversión fuerza-masa = 32.2 lb.pie/lbf.s2 [120] [123] 
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Siendo: 
P1 = 16.67 psia 
z1 = 6.2859 plg = 0.5238 pies 
EF = 0.0630 pies 
Pv = 0.0001297 psia 
y= 114lbf fpie 3 
_ (16.67 X 144 0.5238 X 32.2 ) 0.0001297 X 144 
CANP0 - 114 + 32.2 - 0.0630 - , 114 
CANP0 = 21.51 pies 
6.3.2.7.7. Resultados obtenidos 
CANP0 = 21.51pies 
Head = 3 pies 
LHP = 0.07 Hp 
?descarga= 19.07 psia 
Psucción = 17.03 psia 
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6o3o2o8o DISEÑO DE LA BOMBA DE TRANSPORTE DE ÁCIDO SULFÚRICO 
B-04 
E-07 
Fig. 6.61: Diseño de la Ro m ha Transporte de Acido Sulfurico B-04 
Fuente: Las Autoras 
PROPIEDADES FÍSICAS Y PARÁMETROS DE DISEÑO 
Para el transporte del H2S04 al tanque "T-02", a T=86 °F y P= 1707 psia 
e d 6126 e ua ro : o o ' d 1 E f o d d PI ompOSICIOn e n r1a or e acas E 07 -
Componentes %molar X; lbmol/h salida lb/h 
salida 
H2S04 90.00 009000 514.4113 50412.3107 
H20 10.00 0.1000 57.1568 102808227 
TOTAL 100.00 1.0000 571.5681 51441.1333 
Fuente: Las Autoras 
DATOS 
Según HYSYS vso 7.0. Para fluidos incompresibles: 
• Viscosidad dinámica o absoluta,~~= 17.47cp = 4202774 Ib/pie.h 
• Densidad, p = 115.7 lb/pies3 
• Presión de vapor, Pv = 2.26* 1 o·6 psi a 
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• Peso específico y= 115.70 lbf/pies3 
6.3.2.8.1. Cálculos referidos a la Descarga (Punto 4) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 2 Y 4 DE LA FIGURA 
Según el libro de "Procesos de Transporte y operaciones unitarias". 
C.J .Geankoplis.p.43 
CÁLCULO DE LA PRESIÓN HIDROSTÁTICA 
p2 = p.g.h = y.h Ec. (6.167) 
Siendo: 
P2 = Presión hidrostática del tanque (psi) 
y= Peso específico del líquido (lbf/pies3) = 115.70 lbf/pies3 
h= Altura del Tanque (pies) = 8.9818 pies 
Presión en el punto 2, 
P2 = 115.70 lbf/pies 3 x 8.9818 pies 
P2 = 1039.20 lbf/pies 2 = 7.2167 psi 
P 2 = 7.2167 + 14.7 = 21.9167 psia 
Sabiendo que la masa se divide a la mitad para cada punto de descarga. En el 
punto más alto. 
Según Cengel, Y.A. & Boles, M.A. (p.l80) 
Donde: 
m. Masa, lb/h 
m= p.Q 
m Q=-p 
Q: Caudal de trabajo, pies/s o gpm. 
Ec. (6.108) 
Ec. (6.109) 
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p:Densidad del fluido, 1b/pies3 [ 1 02] 
Siendo la masa en la descarga, 
m2 = 51441.13 lbfh 
_m_ 51441.13 lbfh _ . 3 Q - p- 115.70 lb/pies3- 444.61 ptes /h 
1h pies3 Q = 444.61 pies3 /h x = 0.1235--3600s s 
0.1235 X 264.2 X 60 
Q = 35.31 = 55.4 gpm 
CÁCULO DE LA VELOCIDAD DE DESCARGA (u): 
Según Westaway, C.R. & Loomis, A.W. (1984) (p.2-13) 
Q =A.v Ec. (6.110) Q v=-
A 
Ec. (6.111) o 
Donde: 
u: Velocidad del fluido, pies/s 
Q: Caudal, pies3/s 
Para el cálculo del Área (A): 
Ec. (6.103) 
Donde: 
D =diámetro interno de la tubería, pies [119] 
Se utiliza una tubería 2 1/2" NPS, CEO 80S 
D2 = 2.323 plg = 0.1936 pies 
A2 = 0.0294pies 2 
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0.1235 pies 3 /h . 
v2 = 0.0294pies2 = 4.20 ptes/ s 
CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS (N RE): 
Según Foust, A.S., Wenzel, L.A., Clump, C.W., Maus, L. Andersen, L.B. (1989) 
(p.555) 
Ec.(6.112) 
NR.: Número de Reynolds 
D: Diámetro interno, pies 
v: Velocidad del fluido, pies/s 
p: Densidad, pies3/s 
f.l: Viscosidad dinámica, lb/pie.h [120] 
4.20pies/s x 0.1936pies x 115.70lb/pies3 
NR = lh 
e 42.2774lbjpie. h X--
36DOs 
N Re = 8009 > 4000 (Flujo Turbulento) 
CÁLCULO DE PÉRDIDA DE CARGA POR FRICCIÓN (1: F) 
Según Foust, A.S., Wenzel, L.A., Clump, C.W., Maus, L. Andersen, L.B. (1989) 
(p.555) 
Donde: 
EL v2 
EF=f.---
D 2gc 
:EF: Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f: Factor de fricción 
Ec. (6.113) 
:EL: Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
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. 
D: Diámetro interno de la tubería, pies 
v: Velocidad promedio del fluido, pies/s 
Be: Constante de conversión fuerza-masa= 32.2lb.pie/lbf.s2 [120) 
LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, EL 
Según la Tabla del Apéndice C-0 l "Rugosidad relativa en función del diámetro para tubos 
de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". 
Alan S. Foust. 
Largo de cañería recta, L = 235.8799plg = 19.6567 pies 
Suposición: Longitud equivalente por accesorio es del 20% de la longitud recta. 
Por la longitud equivalente total, :EL 
L L = 1.2 x 19.6567 pies= 23.5880 pies 
Para un tubo de 1 1/4" de Acero Comercial. 
Rugosidad relativa, (E/D) = 0.0007 
El factor de fricción " f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". Alan S. Foust. 
f = 0.033 
La carga por pérdida de fricción, :EF 
' (23.5880) ( (4.20) 2 ) pies . ¿_,F=0.033x 0.1936 x 2 x 32.2 =1.101lbf.¡¡;-optes 
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CÁLCULO DE CAÍDA DE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
Según Gen Koplis, C.J. (2003). (p. 77). 
La Ecuación de Bernoull i: 
Tomando los puntos 2 y 4: 
Ec.(6.114) 
Donde: 
z = altura del nivel, pies 
g =aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s 
Be= constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
u = velocidad, pies/s 
P =presión, psia 
W, = Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 2 y 4, el W,= O, no hay trabajo de la Bomba [121] 
Ec. (6.114) 
Ec. (6.115) 
Utilizando el mismo tamaño de tubería en los puntos 2 y 4, el área de sección 
transversal es la misma, y además circula el mismo caudal por los puntos; por ende las 
velocidades en los puntos 2 y 4 son las mismas. 
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Siendo: 
z4 =O pies 
z2 = 22.1 344plg = 1.8445 pies 
v4 = 4.1993 pies/s 
v2 = 4.1993 pies/s 
p• =? 
P2 = 21.9167 psia 
p = 115.71b/pie3 
g =32.2 pies/s 
Be= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
IF = 1.101 lbf.pie/lb 
P4 - P2 (1.8445 -O) X 32.2 ( 4.1993 2 - 4.19932 ) 
__;___::. = + + 1.1 o 1 
p 32.2 2 X 32.2 
p4- p2 
_.:.._~ = 2.9456/bf. pie/lb 
p 
pie lb 
P4 - P2 = 2.9456 lb[.-1b x 115.7-.- = 340.81lbf/pies
2 
pte3 
1pies2 
P4 - P2 = 340.81lbf/pies 2 x 1 2 144p g 
P 4 - P2 = 2.37/bf fplg2 opsia 
P4 = 2.37 + 21.9167 = 24.28 psia (Presión de descarga) 
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6.3.2.8.2. Cálculo en el Punto de Succión (Punto 3) 
EVALUANDO LOS PUNTOS 1 Y 3 DE LA FIGURA 
Siendo: 
Q1 (caudal1) = Q3 (caudal3) = Q4 (caudal4) = 0.1235 pies 3 /s 
D1 (diámetro interior 1) = D3 (diámetro interior 3) = D4 (diámetro interior 4) 
= 0.1936 pies 
Utilizando el mismo tamaño de tubería en los puntos 1,3 y 4, el área de sección 
transversal es la misma, y además circula el mismo caudal por los puntos; por ende las 
velocidades en los puntos 1, 3, y 4 son los mismos. 
v1 (velocidad 1) = v3 (velocidad 3) = v4 (velocidad 4) = 4.1993piesjs 
CÁLCULO DEL NÚMERO DE REYNOLDS, NRE 
Según Foust, A.S., Wenzel, L.A., Clump, C.W., Maus, L. Andersen, L.B. (1989) 
(p.555) 
D.v.p 
NR =--=-
e /l 
N Re: Número de Reynolds 
D: Diámetro interno, pies 
v: Velocidad del fluido, pies/s 
p: Densidad, pies3/s 
f!: Viscosidad dinámica, lb/pie.h [120] 
Ec. (6.112) 
0.1936 X 4.1993 X 115.7 
N Re = ---..,-4::-2-=.2-=7-=7""4 __ _ 
N Re= 8009 > 4000 (Flujo Turbulento) 
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CÁLCULO DE PÉRDIDA DE éARGA POR FRICCIÓN (E F): 
(p.555) 
Según Foust, A.S., Wenzel, L.A., Clump, C.W., Maus, L. Andersen, L.B. (1989) 
Donde: 
EL v 2 
EF=f.-.-
D 2gc 
l:F: Fricción total del fluido, lbf.pie/lb 
f: Factor de fricción 
Ec. (6.113) 
l:L: Longitud equivalente total (accesorios más tubería recta), pies 
D: Diámetro interno de la tubería, pies 
v: Velocidad promedio del fluido, pies/s 
Be: Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 [120] 
LONGITUD EQUIVALENTE TOTAL, EL 
Según la Tabla del Apéndice C-0 1 "Rugosidad relativa en función del diámetro para tubos 
de varios materiales". [Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". 
Alan S. Foust. 
Largo de cañería recta, L = 194.7420plg =16.2285 pies 
Suposición: Longitud equivalente por accesorio es del 10% de la longitud recta. 
Por la longitud equivalente total, l:L 
l:L = 1.1 x 16.2285 = 17.8514 pies 
Para un tubo de 1 1/4"de Acero Comercial. 
Rugosidad relativa, (EID) = 0.0014 
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El factor de fricción "f" se encuentra en la gráfica del Apéndice C-03 "Factor de 
fricción en función del número de Reynolds con la rugosidad relativa como parámetro" 
[Moody], sacada del libro "Principios de Operaciones Unitarias". AJan S. Foust. 
f = 0.0344 
La carga por pérdida de fricción, 2:F 
17.8514 4.1993 2 pies . 
1: F = 0.0344 X 0.1936 . 2 X 32.2 = 0.8686/bf. --¡j;" optes 
CÁLCULO DE CAÍDA DE PRESIÓN EN LA TUBERÍA 
Según Gean Koplis, C.J. (2003) (p.77). La Ecuación de Bernoulli: 
Tomando los puntos 1 y 3: 
Donde: 
z: Altura del nivel, pies 
g: Aceleración de la gravedad = 32.2 pies/s 
Be: Constante de conversión fuerza-masa= 32.2 lb.pie/lbf.s2 
u: Velocidad, pies/s 
P: Presión, psia 
Ec. (6.114) 
W,: Energía mecánica que la Bomba suministra al fluido (trabajo de flecha), 
lbf.pie/lb 
En estos puntos 1 y 3, el W,= O, no hay trabajo de la Bomba [121] 
Ec. (6.114) 
Ec. (6.115) 
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Área de sección transversal "a", ofrecida por el conjunto de canales de cada paso 
dellntercambiador de Placas eligido "Alfa La val" del Tipo P13 
A1 = 0.2523 pies2 
D1 = 0.5667 pies 
0.1235 pies 3 1 s . 
vl = 0.2523 pies2 = 0.490 pws/s 
Siendo: 
z1 = 7.6027 plg = 0.6336 pies 
z3 =O pies 
v1 =0.4896 pies/s 
v3 = 4.1993 pies/s 
P1 = 15.7 psia 
p3 =? 
p = 115.71b/pie3 
g =32.2 pies/s 
9c = 32.2 lb.pie/Jbf.s2 
L:F = 0.8686 lbf.pie/lb 
P3 - P1 (0.6336 -O) X 32.2 (0.48962 - 4.1993 2) 
p = 32.2 + 2 X 32.2 - 0•8686 
-0.5052 lb f. pie/ lb 
pie lb 
P 3 - P 1 = -0.50521bf.¡¡; x 115.7 pie3 = -58.45lbf/pies
2 
1pies2 
P 3 - P 1 = -58.45lbf/pies2 x 1 2 144p g 
P3- P1 = -0.41lbf fplg2 o psia 
P 3 = -0.41 + 15.7 = 15.29 psia (Presión de succión) 
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6.3.2.8.3. Caída de Presión en hi Bomba 
Según Westaway, C.R. & Loomis, A.W. (1984) (p.J-09) 
LlP = P descarga - Psucción Ec. (6.117) [122] 
Pdescarga = 24.28 psia 
Psucción = 15.29 psia 
Reemplazando datos, se tiene: 
LIP = 24.28 psia- 15.29 psia 
LIP = 8.99 psia 
6.3.2.8.4. Cálculo del Head de la Bomba 
Según Young Okiishi, M. (1999).(p.774) 
H = ..:..(P..;;a_---=Ps-'-) E c. (6.118) y 
Donde: 
H: Head, pies 
Pd: Presión de descarga, psia 
P5 : Presión de succión, psi a 
y: Peso específico, lbf/pies3 [ 123] 
y= p. g = p (lbjpies 3 ) x 32.2 pies/s 
y= p(lbfpies 3) 
El peso específico es numéricamente igual a la densidad. 
P d = 24.28 psia 
P s = 15.29psia 
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Y= 115.7lbfpies3) 
(24.28- 15.29) X 144 
H = 57 = 11.188pies 11. 
6.3.2.8.5. Cálculo de la Potencia de la Bomba 
Según Moneada Albitres, L. (pp.45-46) y Young Okiishi, M. (1999) (p.774) 
POTENCIA DESARROLLADA 
Expresada en términos de caballos de potencia, Hp en el sistema ingles 
denominándose tradicionalmente se denomina fuerza o potencia hidráulica o caballaje de 
líquido (LHP) 
y.Q.H 
LHP = 550 Ec. (6.119) 
Sabiendo que Hp = 550 lbf.pies/s 
Donde: 
LHP: Caballaje de líquido o potencia hidráulica, Hp. 
y: Peso específico, lbf/pies3 
Q: Caudal del líquido, pies3/s 
H: Head, pies [123] [124] 
y = 115.7 lb f jpies 3 
Q = 0.1235 pies 3 js 
H = 11.188pies 
115.7 X 0.1235 X 11.188 
LHP = 550 
LHP = 0.29Hp 
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6.3.2.8.6. Cálculo de la Columna de Succión Positiva Neta 
Según Young Okiishi, M. (1999) (p.776) y Foust, A.S., Wenzel, L.A., Clump, 
C.W., Maus, L., Andersen, L. B. (1998) (p.592) 
En ingles: NPSHA : Net Positive Suction Head Available, pies 
En español: CAN P0 : Carga de Aspiración Neta Positiva Disponible, pies. 
La carga de Aspiración Neta Positiva CAN P0 se define como la diferencia entre 
la carga estática en la entrada de succión y la carga correspondiente a la presión del vapor 
del líquido en la entrada de la bomba. 
CANP = (p1 + Z1.B 
0 Y Be 
Ec. (6.120) 
Donde: 
P1 : Presión que actua sobre la superficie del líquido en el interior del tanque de 
almacenamiento de acido sulfúrico produco T -02, psi a. 
z1 : Altura de la superficie del líquido encima de la línea central de la bomba en la 
entrada de succión, pies. 
I:F: Es la pérdida total por fricción en el sistema de tubería, pies. 
Pv: Es la presión de vapor del líquido en la succión de la bomba, psia. 
y: Peso específico, lbf/pies3• 
B: Aceleración de la gravedad= 32.2 pies/s2 
Be: Constante de conversión fuerza-masa = 32.2lb.pie/lbf.s2 [120] y [123] 
Siendo: 
P1 = 15.7 psia 
z1 = 7.6027 plB = 0.6336 pies 
I:F = 0.8686 pies 
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Pv = 0.000002259 psia 
y= 115.7lbf jpie 3 
_ (15.7x144 0.6336 x 32.2 ) 0.000002259 
CANP0 - 115_7 + 32_2 - 0.8686 - 115_7 
CAN P0 = 19.31 pies 
6.3.2.8.7. Resultados obtenidos 
CANP0 = 19.31pies 
Head = 11 pies 
LHP = 0.29 Hp 
Pdescarga = 24.28 psia 
Psucción = 15.29 psia 
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6.3.2.9. DISEÑO DEL TANQUE CIRCULADOR ÁCIDO SULFÚRICO T -01 
6.3.2.9.1. Capacidad del tanque 
Datos del fluido 
Ácido Sulfúrico en solución AL 98% p/p: 
Temperatura del Ácido de entrada=158°F=373°K 
e d 6127 e ua ro . : '"diÁ'dSif' d d ompostcton e Cl o u unco con ensa o 
Componentes lb/h Xi (Cp) (Cp) J/mol K BTU/lbmol°F 
H2S04(tl 50412.311 0.9000 149.253 35.6418 98% p/p 8 
H20m 1028.823 0.1000 75.5379 18.0385 
TOTAL 51441.133 1.0000 "¿(ni*Cpi)= 
Fuente: Las Autoras 
Propiedades del ácido sulfúrico al 98% en peso 
Presión de almacenamiento, P= 14.7 psia 
Tpmmedio= 158°F 
Carga de calor (Q) 
11 = 6.555 cP=15.8565 lb/pie.h 
p = 114lb/pie3 
K= 0.1058 BTU/h.pie.°F 
Cp = 0.3453 BTU/lb.°F 
(Ibmol/h*Cp) 
BTU/h*°F 
18334.5494 
1031.0209 
19365.5703 
Según Albuquerque Fernandez, C.A., Diaz Bulnes, R. & Torres Muro, L.E. 
(1975) (p.254) 
• Función: Retener el reflujo condensado de H2S04, proveniente del 
Condensador WSA 
• Operación: Continua 
• Tiempo de residencia: 1/6 h = 10 min (129) 
Según Cengel, Y .A. & Boles, M.A. (p.l80) 
m =p.Q 
m Q=-p Ec. (6.109) 
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Donde: 
m = masa, lb/h 
Q =caudal de trabajo, pics/s o gpm. 
p = densidad del fluido, lb/pies3 [ 1 02] 
Siendo la masa en la descarga, m= 51441.131b/h 
51441.13 lb/h 
Q = 114lb/pies3 = 451.24pies3/h 
o> Volumen del líquido: 
1 
Vuquido = 451.24pies 3 /h X 6h = 75pies3 
o> Capacidad del Tanque: 
El líquido ocupa el 80% de la capacidad del tanque. 
75pies3 
Vtanque = O.B 94pies3 
. 3 1m3 3 
Vtanque = 94ptes X 35 31 . 3 = 2.66m . ptes 
Según la relación máxima H/0 a la cual es probable el cumplimiento del API 650 
válida para zonas de alta sismicidad. 
La relación H/D, para tanques con diámetro menores de 18m: 
Relación: H/D = 0.5 
Donde: 
H: Altura del Tanque. 
D: Diámetro del Tanque 
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Se encuentra el Volümen: 
Donde: 
V l . . 3 : vo umen, pies 
D: Diámetro, pies 
1-I: Altura, pies 
De la relación, se tine H=0.5D 
Reemplazando se tiene: 
rr. D2. (O.SD) 
V = -----'-4-..;,. 
Ec. (6.169) 
D -_ 3{8Vrrv ~-;¡ Ec. (6.170) 
Siendo: 
V: 94 pies3 = 703 gal = 17 Barriles (Bbls) 
Se obtiene: 
3 8 x 94píes 3 
D = = 6.21píes 
rr 
J-I= 0.5D = 0.5* 6.21pies = 3.10pies = 37.26 plg = 0.95 m 
e} Altura del líquido, 1-I': 
H' = 0.8 x 3.10pies = 2.484 pies 
12 plg 
H' = 2.484 pies x . = 29.80plg = 0.76m 
pie 
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6.3.2.9.2. Cálculo del espesor del tanque 
6.3.2.9.2.1.Normas Aplicables 
Se aplicará la norma API estándar 650 para Diseño de Tanques de 
Almacenamiento Atmosférico, cubre los requisitos mínimos para diseño, fabricación, 
instalación, materiales e inspección de tanques cilindricos verticales sobre tierra, no 
refrigerados, en este caso de tope cerrado, construido con planchas de acero soldadas, para 
almacenar ácido sulfúrico concentrado al 98% en peso, donde la temperatura no excede de 
500°F (260°C) y la presión manométrica de 2.5 psig (1700 mm de H20). 
6.3.2.9.2.2.EI Método de Cálculo utilizado para el el Diseño de la paredes del Tanque 
En la sección 3.6.2.3 del Apéndice A del API 650 "Opcional para Tanques 
Pequeños", permite una alternativa de diseño de casco con una tensión admisible fijo de 
145 MPa (21 000 lbf/in.2) y un factor de eficiencia conjunta de 0,85 o 0,70. Este diseño 
sólo podrá ser utilizado para tanques con cáscara espesores de menos de o igual a 12.5 mm 
(1 /2 pulg). 
sd = 21 ooo lb/plg2 
2.6D(H -1)G 
td = E. (21000) +CA Ec. (6.171) 
6.3.2.9.3. Diseño del Casco 
El espesor mínimo requerido de placas de concha será el mayor de los valores 
calculados por las siguientes fórmulas y el grosor de la cáscara no deberá ser inferior a la 
placa nominal espesor enumerados en 3.6.1. 1: 
Donde 
t,¡: Grosor del diseño del casco (pulgadas), 
D: Diámetro nominal del tanque (ft) (véase 3.6.1.1), 
H: Nivel de líquido de diseño (ft) (véase 3.6.3.2), 
G: Gravedad específica del líquido a ser almacenado, como se especifica por el 
comprador, 
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E: Eficiencia conjunta, 1 ,0, 0,85 o O, 70 (véase la Tabla S-4), 
CA: Tolerancia de corrosión (pulgadas), según lo especificado por el comprador 
(ver 3.3.2), 
• Corrosión Admisible (CA) 
El espesor adicional mínimo por corrosión es de 1.5 mm (0.06 plg) para las 
paredes. Generalmente se considera para techo y fondo. Esto se justifica, por el hecho de 
que la experiencia ha demostrado que la corrosión en esos miembros son del tipo 
localizada y pueden ser toleradas. .Para servicios corrosivos es más económico utilizar 
protecciones anticorrosivas que incrementa la corrosión admisible. 
• Factor de Eficiencia (E) 
Se toma un factor de eficiencia de 0.70. 
• Diseño Del Casco 
De la sección 3.6.1.1 del API 650. El espesor requerido será el mayor del espesor 
de diseño del casco, incluyendo una tolerancia por corrosión, o el espesor del casco de la 
prueba hidrostática, pero el espesor del casco no deberá ser inferior a los siguientes: 
Cuadro 6.128: Espesor nominal del plato según el diámetro nominal 
del tanque 
Nominal Tank Diameter 
(See Note 1) 
(m) (ft) 
< 15 
15to<36 
36to 60 
>60 
Fuente: API 650 
Siendo: 
D = 6.21 pies 
H = 3.10 pies 
<50 
SOto< 120 
120 to 200 
>200 
Nominal Plate Thickness 
(See Note 2) 
(1mn) 
5 
6 
8 
10 
(in.) 
lt6 
1¡4 
5/tó 
3¡8 
635 
114lb/pies3 
G = 62 lb/ . 3 = 1.83 
.43 ptes 
E=0.7 
1.5 
CA = 
1000 X 39.37 = 0.06 plg 
2.6 X 6.21(3.10- 1) X 1.83 
td = O.? X (Z 1QQQ) + 0.06 = 0.0633plg 
Según el apartado 3.6.1.1 del API 650, para un diámetro nominal menor de 50 
pies, el espesor nominal será 3/16 plg 
Selección De Materiales 
De la sección 2.2.2 del API 650, se eligío el tipo de material ASTM A 36 , debido 
que el ácido sulfúrico al 98% en peso es un producto corrosivo. 
6.3.2.9.4. Tipo De Techo 
• Techo Fijo: El ácido sulfúrico no es volátil y por lo tanto no sufre pérdidadas por los 
venteos del tanque (respiración del tanque). 
• Autosoportado: Los techos autoportantes son, en general para pequeños diámetros. 
• Cónico: Los tanques de techo cónico son los recipientes más usados para el 
almacenamiento de los productos. Debido que son los más baratos y de diseño más 
simple. 
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6.3.2.9.5. Resultados 
Cuadro 6.129: Resultado del Diseño del Tanque de Circulación de 
Acido Sulfurico T -01 
PARÁMETROS UNIDADES RESULTADO 
Tipo de Tanque Vertical Atmosférico 
Volúmen Bbls 17 
Material de construcción ASTM A 36 
Espesor de pared Plg 3/16 
Techo Fijo cónico 
Altura del Tanque Pies 3.1 o 
Diámetro del Tanque Pies 6.21 
Retener el reflujo condensado 
Uso 
Fuente: Las Autoras 
6.3.2.9.6. Acoplamientos 
a. Salida del Tanque: 
m= 51441.1333 Jb/h =14.2892lb/seg 
T= 158°F 
P = 14.7 psia (solución acuosa) 
p = 1141b/pie\según HYSYS vs. 7.0) 
m= (v)(A)(p) 
de H2S04, proveniente del 
Condensador WSA 
Ec. (6.56) 
v (velocidad; piefseg) = 1/3 x (D/2 + 4) (Succión de la bomba, D plg) 
A( área; pies2) : A = 0.00545D 2 Ec.(6.55) 
O( diámetro; plg) = 3.548plg 
Ec.(6.58) 
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Cuadro 6.130: Iteracion para hallar el acoplamiento de salida 
del Tanque T -01 
V= 1.894 1.925 1.960 
A= 0.062 0.069 0.077 
D= 3.364 3.548 3.760 
m= 13.317 15.053 17.216 
3 J/2" CED 80S 3 1/2" CED 40S 3 1/2" CEO 1 OS 
Fuente: Las Autoras 
Se especifica una tubería de 3 1/2" NPS, CEO 40S 
D¡ (diámetro interno)= 3.548plg 
Do (diámetro exterior)= 4plg 
E (espesor)= 0.226plg 
6.3.2.10. DISEÑO DEL TANQUE DE CIRCULACIÓN DE ÁCIDO SULFÚRICO 
T-02 
6.3.2.10.1. Calculando la capacidad del tanque 
Datos del fluido 
Ácido Sulfúrico en solución AL 98% p/p: 
Temperatura del Ácido de entrada= 86°F=373°K 
Cuadro 6.127: Composición del Acido Sulfurico condensado 
Componentes lb/h X¡ (Cp) (Cp) (lbmol/h *Cp) J/mol K BTU/Ibmol°F BTU/h*°F 
H2S04(1) 50412.311 0.9000 149.2538 35.6418 18334.5494 98% p/p 
H20(I) 1028.823 0.1000 75.5379 18.0385 1031.0209 
TOTAL 51441.133 1.0000 I.(n;*Cp;)= 19365.5703 
Fuente: Las Autoras 
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Propiedades del H2S04 al 98% en peso 
Presión de almacenamiento, P= 14.7 psi a 
T pmmedio= 86°F 
• Carga del calor (Q) 
¡¡ = 17.47 cP =42.2599lb/pie.h 
p = 115.7 lb/pie3 
K = 0.1080 BTU/h.pie.°F 
Cp = 0.3340 BTU/lb.°F 
Según Albuquerque Fernandez, C.A., Diaz Bulnes, R. & Torres Muro, L.E. 
{1975) (p.254) 
• Función: Almacenar el H2S04 producido. 
• Operación Continua: 
• Tiempo de residencia: 8 h=480 min [129] 
Según Cengel, Y.A. & Boles, M.A. (p.l80) 
Donde: 
m= masa, lb/h 
m=p.Q 
m 
Q=~ 
p 
Q = caudal de trabajo, pies/s o gpm. 
p =densidad del fluido, lb/pies3 [1 02] 
Ec. (6.108) 
Ec. (6.109) 
Siendo la masa en la descarga, m = S 1441.13 lb/ h 
51441.13 lb/h Q = 444.61 pies3 / h 115.7lb/pies3 
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Volumen del líquido: 
V¡¡quido = 444.61 pies3 /h X 8h = 3557pies3 
Capacidad del Tanque: 
El líquido ocupa el 80% de la capacidad del tanque. 
3557pies3 . 3 Vtanque = O.B = 4446ptes 
. 3 1m3 3 
Vtanque = 4446ptes X 35 3 . 3 = 126m . 1p1es 
Según la relación máxima H!D a la cual es probable el cumplimiento del API 650 
válida para zonas de alta sismicidad. 
La relación H!D, para tanques con diámetro menores de 18m: 
Relación: H!D = 0.5 
Donde: 
H: Altura del Tanque. 
D: Diámetro del Tanque 
Se encuentra el Volúmen: 
Ec. (6.169) 
Donde: 
V: volúmen, pies3 
D: Diámetro, pies 
H: Altura, pies 
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De la relación, se tiene I-1=0.5D 
Reemplazando se tiene: 
D=~ 
Siendo: 
rr. D2 • (O.SD) 
V = --4'-----'-
Ec. (6.170) 
V= 4446 pies3 = 33267 gal = 792 Barriles (Bbls) 
Se obtiene: 
' 8 x 4446pies3 
D = = 22.45pies 
1f 
H = 0.5D = 0.5* 22.45pies = 11.23pies = 134.73 plg = 3.42 m 
Altura del líquido, H': 
H' = 0.8 x 11.23pies = 8.982 pies 
12 plg 
H' = 8.982 pies x . = 107.78plg = 2.74m p1e 
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6.3.2.10.2. Cálculo del Espesor del Tanque 
6.3.2.10.2.1. Normas Aplicables 
Se aplicará la norma AP! estándar 650 para Diseño de Tanques de Almacenamiento 
Atmosférico, cubre los requisitos mínimos para diseño, fabricación, instalación, materiales 
e inspección de tanques cilíndricos verticales sobre tierra, no refrigerados, en este caso de 
tope cerrado, construido con planchas de acero soldadas, para almacenar ácido sulfúrico 
concentrado al 98% en peso, donde la temperatura no excede de 500°F (260°C) y la 
presión manométrica de 2.5 psig (1700 mm de H20). 
6.3.2.10.2.2. El Método de Cálculo utilizado para el el Diseño de la paredes del 
Tanque 
En la sección 3.6.2.3 del Apéndice A del APl 650 "Opcional para Tanques Pequeños", 
permite una alternativa de diseño de casco con una tensión admisible fijo de 145 MPa (21 
000 lbf/in.2) y un factor de eficiencia conjunta de 0,85 o 0,70. Este diseño sólo podrá ser 
utilizado para tanques con cáscara espesores de menos de o igual a 12.5 mm (1/2 pulg). 
sd = 21 ooo lb/plg2 
2.6D(H -l)G 
td = E. (21000) +CA Ec. (6.171) 
6.3.2.10.3. Diseño del Casco 
El espesor mínimo requerido de placas de concha será el mayor de los valores 
calculados por las siguientes fórmulas y el grosor de la cáscara no deberá ser inferior a la 
placa nominal espesor enumerados en 3.6.1.1: 
Donde 
td: Grosor del diseño del casco (pulgadas), 
D: Diámetro nominal del tanque (ft) (véase 3.6.1.1), 
H: Nivel de líquido de diseño (ft) (véase 3.6.3.2), 
G: Gravedad específica del líquido a ser almacenado, como se especifica por el 
comprador, 
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E: Eficiencia conjunta, 1 ,0, 0,85 o 0,70 (véase la Tabla S-4), 
CA: Tolerancia de corrosión (pulgadas), según lo especificado por el comprador 
(ver 3.3.2), 
Corrosión Admisible (CA) 
El espesor adicional mínimo por corrosión es de 1.5 mm (0.06 plg) para las 
paredes. Generalmente se considera para techo y fondo. Esto se justifica, por el hecho de 
que la experiencia ha demostrado que la corrosión en esos miembros son del tipo 
localizada y pueden ser toleradas. Para servicios corrosivos es más económico utilizar 
protecciones anticorrosivas que incrementa la corrosión admisible. 
Factor de Eficiencia (E) 
Se toma un factor de eficiencia de 0.70. 
Diseño Del Casco 
De la sección 3.6.l.l del API 650. El espesor requerido será el mayor del espesor 
de diseño del casco, incluyendo una tolerancia por corrosión, o el espesor del casco de la 
prueba hidrostática, pero el espesor del casco no deberá ser inferior a los siguientes: 
Cuadro 6.128: Espesor nominal del plato según el diámetro nominal 
del tanque. 
Nominal Thnk Diameter 
(See Note 1) 
(m) (ft) 
< 15 
15to<36 
36to 60 
>60 
Fuente: API 650 
<50 
50 to < 120 
120to 200 
>200 
Nominal Piafe Thickness 
(See Note 2) 
(nm1) (in.) 
5 1¡6 
6 114 
8 51t6 
10 3¡8 
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Siendo: 
D = 22.45 pies 
H = 11.23 pies 
115.7lb/pies 3 
G = 62.43lb/pies 3 = 1.85 
E=0.7 
1.5 
CA = 
1000 
X 39.37 = 0.06 plg 
2.6 X 22.45(11.23- 1) X 1.85 
td = Ü.7 X ( 21 ÜÜÜ) + 0.06 = 0.1343plg 
Según el apartado 3.6.1.1 del APJ 650, para un diámetro nominal menor de 50 
pies, el espesor nominal será 3/16 plg 
Selección De Materiales 
De la sección 2.2.2 del APJ 650, se eligío el tipo de material ASTM A 36 , debido 
que el ácido sulfúrico al 98% en peso es un producto corrosivo. 
6.3.2.10.4. Tipo De Techo 
• Techo Fijo: El ácido sulfúrico no es volátil y por lo tanto no sufre pérdidadas por los 
venteas del tanque (respiración del tanque). 
• Autosoportado: Los techos autoportantes son, en general para pequeños diámetros. 
• Cónico: Los tanques de techo cónico son los recipientes más usados para el 
almacenamiento de los productos. Debido que son los más baratos y de diseño más 
simple. 
644 
6.3.2.10.5. Resultados 
Cuadro 6.131: Resultados del Diseño del Tanque de 
Almacenamiento de Acido Sulfurico T -02 
Diseño del Tanque 
PARÁMETROS 
Tipo de Tanque 
Volúmen 
Material de construcción 
Espesor de pared 
Techo 
Altura del Tanque 
Diámetro del Tanque 
Uso 
Fuente: Las Autoras 
6.3.2.10.6. Acoplamientos 
a. Salida del Tanque: 
UNIDADES 
Bbls 
Plg 
Pies 
Pies 
m= 51441.13331b/h =14_28921b/s 
P = 14.7 psia (solución acuosa) 
p = 115.70 lb/pié (Según HYSYS vs. 7.0) 
m= (v)(A)(p) 
RESULTADO 
Vertical Atmosférico 
792 
ASTMA 36 
3/16 
Fijo cónico 
22.45 
11.23 
Almacenar el J-hS04 
producido. 
Ec. (6.56) 
v (velocidad; piejseg) = 1/3 X (D/2 + 4) (Succión de la bomba, D plg) Ec.(6.58) 
A (área; pies2):A = 0.0054SD 2 Ec_(6.55) 
D (diámetro; plg) = 2323plg 
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' 
Cuadro 6.132 lteracion para hallar el acoplamiento de salida del 
T T 02 anque -
V= 5.318 5.162 5.235 
A= 0.038 0.029 0.033 
D= 2.635 2.323 2.469 
m= 23.281 17.563 20.121 
2 1/2" CEO 1 OS 2 1/2" CEO 80S 2 1/2" CEO 40S 
Fuente: Las Autoras 
SE ESPECIFICA UNA TUBERÍA DE 2 1/2" NPS, CEO 80S 
O¡( diámetro interno)= 2.323plg 
Do( diámetro exterior) = 2.875plg 
e( espesor)= 0.276plg 
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6.4. NOMENCLATURA 
a: Área de sección transversal por el conjunto de canales de cada paso (pies2) 
a: Superficie externa por pie lineal (pies2/pies) 
a': Área de sección transversal de un canal (pies2) 
' 2 A: Area (pies ) 
A: Factor función de las dimensiones del recipiente 
A: Superficie total de intercambio (pies2) 
A0 : Área disponible o de diseño (pies2) 
Aij: Valores de Jos coeficientes en i,j 
AL: Área para el paso del líquido (pies2) 
A, n: Coeficientes de regresión para compuestos químicos 
Ao: Área provisional requerida (pies2) 
ap: Área de superficie por unidad de volumen (m2/m3) 
' 2 Ap: Area lateral de cada placa (pies ) 
API: American Petroleumlnstitute. 
AR: Área requerida por carcasa (pies2) 
ASME: Society ofMechanicalEngineers 
AT: Área total de paso del recipiente (pies2) 
Av: Área transversal al flujo de vapor (pies2) 
a: Mitad del ángulo en el vértice CO) 
b: Diámetro externo (plg) 
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b: Distancia entre placas (pies) 
B: Factor 
BHP: Potencia suministrada a la bomba o caballaje de freno (hp) 
y: Peso específico (lbf/pies3) 
y1: Peso específico del líquido (lbf/pies3) 
y9 : Peso específica del gas (lbf/pies
3) 
C: Factor de diseño a la altura h 
C: Sobreespesor de corrosión (plg) 
C': Claro entre tubos (plg) 
CAo: Concentración entrante de la especie A (lbmol/pies\ 
CANP: Carga de aspiración neta positiva (pies) 
CANPD: Carga de aspiración neta positiva disponible (pies) 
CANPR: Carga de aspiración neta positiva requerida (pies) 
CD: Coeficiente de caída depende del número de Reynolds 
Cp: Capacidad calorífica o calor específico (BTU/Ibmol °F) 
Cs: Coeficiente Eótico 
Cs: Factor-e basado en el área de la sección superficial de la torre (pies/s) 
Cxy: Parámetro de capacidad 
D: Diámetro (mm o pies) 
D,: Diámetro externo total (plg) 
0,: Diámetro equivalente (pies) 
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D;: Diámetro interno (plg) 
DIS: Diámetro interno de la carcasa (plg) 
DIS 1: Ancho interno de la carcasa rectangular (plg) 
DIS 1: Largo interno de la carcasa rectangular (plg) 
dk: Diámetro exterior del calderín (plg) 
Do: Diámetro externo (plg) 
DOT: Diámetro nominal de carcasa (plg) 
DOTl: Ancho nominal de carcasa rectangular (plg) 
DOT 1: Largo nominal de carcasa rectangular (plg) 
DP: Diámetro de partícula (plg) 
d0 : Diámetro exterior del tubo (plg) 
d1: Mitad de la distancia h1 (plg) 
d2 : Mitad de la distancia h2 (plg) 
e: Espesor (plg) 
E: Eficiencia de soldadura 
E: Módulo de elasticidad del material a la temperatura de diseño (Pa) 
Es!A: Estudio de Impacto Ambiental 
~Ek: Variación de la energía cinética (lbf.pie/lb) 
~Ep: Variación de energía potencial (lbf.pie/lb) 
E: Grado de avance de la reacción (lbmol/h) 
E: Factor de ajuste (0 R) 
649 
EID: Rugosidad relativa 
f: Factor de fricción 
FA: Flujo del Ácido Sulfúrico (pics3 /h) 
F Ao: Velocidad de flujo molar alimentada de la especie A (lbmol/s) 
Fa: Flujo del Agua (pies3 /h) 
Fp: Factor del empaque (pies-1) 
FT: Factor de corrección de MLDT. 
Ft: Factor térmico para intcrcambiadores de placas 
Fv: Mayor Flujo o caudal total (pies3 /h) 
g: Aceleración de la gravedad (32.2 pies/s) 
G: Gravedad específica del líquido 
G: Velocidad másica (lb/h.pies2) 
G: Velocidad superficial de masa del gas (lb/pies2.h) 
G': Velocidad del flujo másico del gas (lb/h) 
GÁcmo: Caudal del gas ácido (p.cu.CN/día) 
g,: Constante de conversión fuerza-masa (32.2 lb.pie/lbf.s2) 
GHSV: ((volumen del gas en pies3 a T, P estándar)/hr)/(volumen del reactor, pies3) 
= (SCFH del gas de alimentación/cuft) 
Globales de GE: GE Global AssetProtectionServices 
h : Distancia desde la línea de tangencia (plg) 
h: Entalpía específica (BTU/lbmol) 
H: Altura del tanque (pies) 
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H: Altura sobre el terreno (m) 
H: Altura total exterior (pies) 
H: Columna total o carga dinámica (pies) 
H: Head (pies) 
H': Altura del líquido del tanque (pies) 
H: Entalpía específica (BTV!lbmol) 
hA: Coeficiente De Película del ácido sulfúrico (BTU/h. pies 2 . °F) 
HA: Entalpía de la salida de Gases ácidos por el tope de la columna de Desorción 
(BTU/lb) 
Hab•oluta: Humedad absoluta (lb H20/lb aire seco) 
hn: Coeficiente de película del agua (s~u. pies 2 • oF) 
H/D: Relación de altura sobre diámetro del tanque 
HETP': Altura equivalente a un plato teórico (pies) 
Hconct:Entalpía específica de condensación 
HoG: Altura de una transferencia en fase gas (pies) 
HoL: Altura de una transferencia en fase líquida (pies) 
hp: Potencia desarrollada por la bomba (hp) 
Hr: Entalpía a la salida de la columna de Desorción (BTU/Ib) 
HR: Entalpía de la alimentación a la columna de Desorción (BTU/lb) 
HTU: Número de unidades de transferencia para cada fluido 
HTUTotal: Número de unidades de transferencia total 
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hw: Altura de rebosadero (plg) 
L'lfl: Variación de la entalpía específica (BTU/Ibmol) 
11Hcond: Entalpía de condensación (BTU) 
11Hvap: Entalpía de vaporización (BTU) 
I'>Hor: Entalpía de formación (BTU/Ibmol) 
L'lHr: Entalpía de reacción (BTU/Ibmol) 
h1: Distancia desde la línea de tangencia a la sección más baja (plg) 
h 1: Pestaña de la parte recta (plg) 
h2: Flecha (plg) 
h2: Longitud del recipiente incluyendo el faldón (plg) 
K: Coeficiente de Souders-Brown (pies/s) 
k: Factor eólico de esbeltez 
Kp: Constante de equilibrio 
kv: Coeficiente de diseño del vapor para recipientes verticales 
1: Carga específica del líquido (gal/min.pies2) 
L: Longitud de los tubos (pies) 
L: Longitud del recipiente (pies) 
L: Radio interno de la corona (plg) 
L: Velocidad superficial de masa del líquido (lb/pies2.h) 
L': Velocidad del flujo másico del líquido (lb/h) 
LID: Relación de longitud a diámetro 
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LHP: Potencia desarrollada o caballaje de líquido (hp) 
Lm: Velocidad del flujo molar del líquido (lbmol/h) 
Lpca: Libra por pulgada al cuadrado (lb/plg2) 
Llr: Razón de radio interno de la corona a radio interno del rebordeado 
m: Coeficiente de de Tuberías, plataformas y escaleras para un diámetro exterior 
m: Masa (lb/h) 
M: Factor depende de la proporción Llr 
M,: Peso molecular del aire (lb/lb mol) 
M8: Peso molecular del gas (lb/lb mol) 
M;: Peso molecular del componente i en la mezcla (lb/lb mol) 
MLDT: Media Logarítmica de la diferencia de temperatura (°F) 
MMPCND: Caudal del gas (millones de pies3CN/día) 
MVJ: Momento de viento para el nivel de elevación 1 (lbf.plg) 
M VII: Momento de viento para el nivel de elevación 11 (lbf.plg) 
n: Número de moles (lbmol) 
n: Numero de componente en la mezcla 
n: Número de pasos en un intercambiador de placas 
Nc: Número total de canales 
nG: Número de moles del gas (lbmollh) 
ncAR: Número de moles del gas que debe ser removido (lbmol/h) 
nGs: Número de moles de gas seco (lbmol/h) 
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NoG: Número de unidades globales de transferencia de gas 
NoL: Número de unidades de transferencia del líquido 
np: Número de canales paralelos por paso 
Np: Número de placas térmicas 
NR,: Número de Reynolds. 
Ns: Número de Carcasas 
Nt: Número de etapas teóricas 
Nt: Número de tubos en cada carcasa 
. 3 Nr: Caudal de vapor (pies /s) 
NTC: Número de tubos para disposición cuadrangular 
NTU: Número de Unidades de Transferencia 
p: Presiones parciales de los gases (psi a) 
P: Presión de diseño (psig) 
PA0 : Presión parcial entrante de la especie A (psia) 
Pci: Presión crítica (psi a) 
p.cuCN/día: pies3CN/día 
P dc"acga: Presión de descarga (psi a) 
P;: Polinomios de Legendre en i 
Pi: Polinomios de Legendre en j 
Ph: Presión Básica del viento (kgf/m2) 
P0 : Presión global entrante (psi a)} 
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P0 : Presión de operación (psig) 
p/p: Porcentaje en peso(%) 
ppmv: Partes por millón en volumen (mg/m3) 
Pr: Número de Prandtl 
Ps: Presión de succión de la bomba (psia) 
P'scM: Presión seudocrítica de la mezcla (psia) 
Psr: Presión seudorreducidas. 
Psucción: Presión de succión (psia) 
PT: Espaciado de los tubos "Pitch" (plg) 
Pv: Presión de Diseño del viento (psi) 
Pv: Presión de vapor del líquido en la succión de la bomba {psia) 
L'>P: Caída de presión (psia) 
L'>Pnood: Caída de presión de inundación (plg H20/pies) 
Q: Caudal de Gas (MMPCND) 
Q: Caudal de trabajo (pies3/s o gpm) 
Q: Flujo de calor intercambiado entre el fluido frío y el caliente (BTU/h). 
QGAR: Caudal del gas que debe ser removido·(MMPCND) 
Qm< Calor de gas tratado (BTU/h) 
QL: Caudal del líquido (pies3/s) 
Qr: Calor de reacción (BTU/h) 
r : Radio interno del rebordeado (plg) 
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R: Constante universal de los gases ideales 
R: Radio Exterior (plg) 
rA: Resistencia a la incrustación para el ácido sulfúrico (m2 °C/W) 
ra: Resistencia a la incrustación para el agua (m2 °C/W) 
Ro: Radio exterior (plg) 
R y S: Factores para diseño de intercambiadores en función de la temperatura 
s : Gravedad específica del líquido. 
S: Área de la sección transversal (pies2) 
S: Tensión admisible del acero al carbono (psi) 
SCFH: Pies cúbicos por hora (pies3 a TPE!h) 
SV: Velocidad espacial, GHSV (pies3 a TPE/h.pies3) 
SV: Velocidad espacial, GHSV (pies3 a TPE/h.pies3) 
T: Temperatura de diseño COF) 
ta: Espesor del aislante (plg) 
ta: Temperatura promedio para fluido frío (°F) 
Ta: Temperatura promedio para fluido caliente (°F) 
T n: Temperatura en su punto de ebullición (K) 
te: Espesor Corroído (plg) 
Te: Temperatura crítica CR) 
!cuerpo: Espesor del cuerpo del recipiente (plg) 
lct: Grosor del diseño del casco (plg) 
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TEMA: Tubular Exchanger Manufacturers Association. 
Tent: Temperatura de entrada (°F) 
trondo infccior: Espesor del fondo inferior (plg) 
!rondo superior: Espesor del fondo superior (plg) 
TMD: Toneladas métricas/día 
lmin: Espesor mínimo requerido (plg) 
T 0 : Temperatura de operación ("F) 
TPE: Temperatura y Presión estándar. 
T pmmcdio: Temperatura promedio 
tr: Espesor del recubrimiento del aislante (plg) 
Tsal: Temperatura de salida (°F) 
T'scM: Temperatura seudocrítica de la mezcla (0 R) 
Tsr: Temperatura seudorreducidas 
~t: Diferencia verdadera de Temperatura("F) 
~ T: Delta de temperature CF) 
T 1: Temperatura de entrada CF) 
T2: Temperatura de salida (°F) 
u: Velocidad superficial del gas (pies/s) 
¡.t:Viscosidad dinámica o absoluta (lb/pie.h) 
U: Coeficiente Global del intercambiador de calor (BTU/h.pie2 .°F) 
JlL: Viscosidad del líquido (lb/pie.h) 
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U cea!: Coeficiente total de t~ansfcrencia de calor real (h.pies2 °F/BTU) 
U supuesto: Coeficiente Total supuesto para diseño (W/m2 °C) 
Jlv: Viscosidad del vapor (lb/pie.h) 
V: Velocidad de diseño hasta 1Om de altura (km/h) 
V: Velocidad de sedimentación (pies/s) 
V: Volumen del reactor (pies3) 
Ve: Velocidad crítica del gas (pies/s) 
Vh: Velocidad de diseño en la altura h (km/h) 
VL: Volumen del depósito en líquido (pies3) 
V¡¡quido: Volumen del líquido (pies3) 
u0 : Velocidad de flujo volumétrico entrante a TPE (pies3/h) 
V s: velocidad de succión de la bomba (pies/s) 
Vtanque: Volumen del tanque (pies3) 
v/v: Porcentaje en volumen(%) 
w: Ancho de cada placa (pies) 
W: Moles de gas tratado que sale del absorbedor (lbmollh) 
W: Peso del catalizador (lb) 
W(GA): Contenido total de agua en la mezcla gaseosa 
WL: Gasto del líquido (lb/s) 
Ws: Energía mecánica o trabajo de flecha (lbf.pie/lb) 
Wv: Gasto de Vapor (lb/s) 
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v: Flujo/canal (pies3/h) 
v: velocidad (pies/min) 
v: Viscosidad cinemática del líquido en centistokes (eS) 
p: Densidad (lb/pies3) 
Pcat: Densidad del catalizador (lb/pies3) 
PL: Densidad del líquido (lb/pies3) 
Pv: Densidad del vapor (lb/pie3) 
I:: Sumatoria 
I:F: Fricción total del fluido (lbf.pie/lb) 
I:F: Pérdida total por fricción en el sistema de tubería (pies) 
I:L: Longitud equivalente total (pies) 
-r: Tiempo de Residencia (s) 
TL: Tiempo de retención del líquido (s) 
<pmm: Tiempo de residencia promedio (s) 
x: Espesor de la placa (pies) 
X;: Componente i en la mezcla, fracción molar del líquido. 
YA o: Fracción molar entrante de la especie A 
Y(C02)Wc(C02): Contenido de agua en el dióxido de carbono en relación a la 
fracción molar del componente en la mezcla gaseosa. 
Y(H2S)Wc(H2S): Contenido de agua en sulfuro de hidrógeno en relación a la 
fracción molar del componente en la mezcla gaseosa. 
Y;: Componente i en la mezcla, fracción molar del gas. 
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Y(HCS)Wc(HSC): Contenido de agua en el gas dulce en relación a la fracción 
molar del componente en la mezcla gaseosa. 
z: Altura del nivel (pies) 
Z: Factor de compresibilidad del gas. 
Zp: Altura total empacada (pies) 
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